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Factores de conversión 


DIMENSIÓN 

MÉTRICA 

MÉTRICA/INGLESA 

Aceleración 

1 m/s 2 =100 cm/s 2 

1 m/s z - 3.2808 ft/s z 

1 fììs 2 = 0.3048* m/s 2 

Área 

1 m 2 = 10' 1 cm 2 = 10 6 mm 2 
= 10' 6 km 2 

lm 2 -l 550 in 2 - 10.764 ft 2 

1 ft* - 144 in 2 - 0.09290304* m 2 

Pensldad 

1 g/cm 3 = 1 kg/L = 1 000 kg/m 3 

1 g/cm 3 = 62.428 Ibm/ft 3 = 0.036127 lbm/in 3 
1 lbm/in 3 = 1 728 lbm/ft 3 

1 kg/m 3 = 0,062428 lbm/ft 3 

Energía r calor, 
trabajo f energía 
ínterna, entalpía 

1 kJ = 1 000 J = 1 000 Nm = 1 kPa • m 3 

1 kJ/kg = 1 000 m^/s 5 

1 kWh = 3 600 kJ 

1 cal T = 4.184 J 

1 IT cal’ = 4.1868 J 

1 Cal’ = 4.1868 kJ 

1 kJ = 0.94782 Btu 

1 Btu = 1,055056 kJ 

= 5.40395 psìa ■ ft 3 = 778.169 Ibf * ff 

1 Btu/lbm = 25 037 ft 2 /s 2 = 2,326* kJ/kg 

1 kj/kg - 0,430 Btu/lbm 

1 KWh = 3 412.14 Btu 

1 therm = 10 s Btu = 1.055 X 10 5 kJ 
(gas natural) 

Fuerza 

1 N = 1 kg • m/s 2 = 10® dina 

1 kgf = 9.80665 N 

1 Ibf = 32.174 Ibm - ft/s 2 = 4.44822 N 

1 N = 0.22481 Ibf 

Flujo de cator 

1 W/cm 2 = 10 4 W/m 2 

1 W/m a = 0.3171 Btu/h - ft 2 

Rapidez de genera- 
ción de calor 

1 W/cm 3 = 10« W/m 3 

1 W/m 3 - 0.09665 Btu/h + ft 3 

Coeficiente de trans- 
ferencia de calor 

1 W/m 2 - e C= 1 W/m 2 K 

1 W/m z - Q C - 0.17612 Btu/h ■ fì 2 ■ T 

Longitud 

1 m = 100 cm = 1 000 mm 

1 km = 1 000 m 

1 m = 39.370 in = 3.2808 ft = 1.0926 yd 

1 ft= 12 in = 0.3048* m 

1 milla = 5 280 ft = 1.6093 km 

1 in = 2.54* cm 

Masa 

1 kg = 1 000 g 

1 tonelada métnca = 1 000 kg 

1 kg = 2,2046226 Ibm 

1 Ibm = 0.45359237* kg 

1 onza = 28.3495 g 

1 slug = 32.174 Ibm = 14.5939 kg 

1 tonelada corta = 2 000 Ibm = 907.1847 kg 

Potencia, rapìdez de 
transferenda de 
calor 

1 W = 1 J/s 

1 kW = 1 000 W = 1.341 hp 

1 kW =3 412,14 Btu/h 
= 737.56 Ibf ■ ft/s 


1 hp ? = 745.7 W 

1 hp = 550 Ibf - ft/s = 0.7068 Btu/s 
= 42.41 Rtu/min = 2 544.5 Btu/h 
= 0.74570 kW 

1 hp de caidera = 33 475 Btu/h 

1 Btu/h = 1.055056 kJ/h 

1 tonelada de refrigeración = 200 Btu/min 

Presìón 

1 Pa = 1 N/m 2 

1 kPa = 10 3 Pa = 10“ 3 MPa 

1 atm = 101.325 kPa = 1.01325 bars 
= 760 mmHg a 0°C 
= 1.03323 kgf/cm 2 

1 mmHg = 0.1333 kPa 

1 Pa = 1.4504 X IG -4 psìa 
= 0.020886 !bf/ft 2 

1 psia = 144 Ibf/ft 2 = 6.894757 kPa 

1 atm = 14.696 psía = 29.92 InHg a 30 D F 

1 InHg = 3.387 kPa 

Calor específico 

1 kJ/kg “0=1 kJ/kg • K 
= 1 J/g ■ X 

1 Btu/ibm ■ D F = 4,1868 kJ/kg ■ d C 

1 Btu/lbmol ■ R = 4.1868 kJ/kmol ■ K 

1 kJ/kg ■ D C = 0,23885 Btu/lbm ■ ,J F 
= 0,23885 Btu/lbm ■ R 


* Factor de converstún exacto entre umdades métricas e inglesas, 

1 Originaimente, fa caloría se defìne como Ib cantidad de cálor necesada para elevar la lemperatura de 1 g de agua en TC, pero varìa con la presión, La caloría 
de la tabla internacjonal de vapor de agua [IT) (preferida en generai par los tngenieros) es, por definicìón, exactamente 4 r 1868 J y corresponde al calor 
éspecífico del agua a 15 D C, La caloría termodinámica (generalmente preferida por los físicos) es, por definrción. exactamente igual a 4 r 184 J y conesponde ai 
caior específioo del agua a la temperatura amblenle, La diferencia entre las doses alrededor del 0,06%, io cuai ss despfeciable, La Caloría, con letra inicial 
mayúscola, que usan los especialistas en nutriciún en realidad es una kilocaloría (1 000 calcrías IT). 

3 Caballo de potencia mecàmco. E1 cabalto de potencta eléctrico se toma exactamente como 746 W, 
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DIMENSIÓN 

MÉTRICA 

MÉTRICA/INGLESA 

Volumen específíco 

1 m 3 /kg = 1 000 L/kg 
= 1 000 cm 3 /g 

1 m 3 /kg = 16.02 ft 3 /lbm 

1 ft a /lbm = 0.062428 m 3 /kg 

Temperatura 

TÌK} = 7l p C) + 273,15 

A7ÌK} = A7I d C) 

71R) = 7I°F) + 459.67 = 1.871K) 

7l°F) = 1.8 7TC) + 32 

A71°F) = A71R) = 1.8* A71K) 

Conductividad 

térmica 

1 W/m - X = 1 W/m - K 

1 W/m - S C = 0.57782 Btu/h • ft • °F 

Resìstencia térmica 

rc/w = 1 K/W 

1 K/W = 0.52750°F/h • Btu 

Veloddad 

1 m/s = 3.60 km/h 

1 m/s = 3.2808 ft/s = 2.237 mi/h 

1 mi/h = 1.46667 ft/s 

1 mì/h = 1.609 km/h 

Viscosidad dinámica 

1 kg/m ■ s = 1 N ■ s/m 2 = 1 Pa ■ s = 10 poíse 

1 kg/m • s = 2 419.1 Ibf/ft • h 
= 0.020886 Ibf • s/ft 2 
= 5.8016 x 10-« Ibf • h/ft ? 

Viscosidad cinemática 

Volumen 

1 m 2 /s = 10 4 cm 2 /s 

1 stoke = I cm 2 /s = 10 -4 m 2 /s 

1 m 3 = 1 000 L = 10 6 cm 3 (cc) 

1 m 2 /s = 10.764 ft 2 /s = 3.875 x 10« ft 2 /h 

1 m 2 /s = 10.764 ft z /s 

1 m 3 = 6.1024 x 10« in 3 = 35.315 ft 3 
= 264.17 ga! (E.U.) 

1 galón E.U. = 231 ín 3 = 3.7854 L 

1 onza fluida = 29.5735 cm 3 = 0.0295735 L 

1 galón E.U. = 128 onzas fluidas 


Algunas constantes físicas 

Constante universal de !os gases 


Aceleracíón estándar de ìa gravedad 
Presión atmosférìca estándar 


Constante de Stefan-Boltzmann 

Consfante de Bollzmann 
Velocidad de la ìuz en vacío 

VeSocidad de! sonido en aíre seco a Q°C y 1 atm 

Calor de fusìón del agua a 1 afm 

Calor de vaporización del agua a 1 atm 


/? r , = 8.31447 kJ/kmol ■ K 
= 8.31447 kPa - m 3 /kmol - K 
= 0,0831447 bar - m 3 /kmol * K 
= 82,05 L ■ atm/kmol ■ K 
= 1.9858 Btu/lbmol * R 
= 1 545.35 ft • Ibf/lbmol - R 
= 10.73 psia ■ ft 3 /lbmol ■ R 

g= 9.80665 m/s 2 
= 32.174 ft/s 2 

1 atm = 101.325 kPa 
= 1.01325 bar 
= 14.696 psía 
= 760 mmHg (0°C) 

= 29.9213 inHg (32°F) 

= 10.3323 mH^O Í4 D C) 

a = 5.6704 X 10~ s W/m 2 « K 4 
= 0,1714 X 10-* Btu/h * ft 2 ■ R 4 

k = 1.380650 x 10~ 23 J/K 

c = 2,9979 x 10 3 m/s 
= 9.836 x 10 8 ft/s 

C — 33L36 m/s 
= 1 089 ft/s 

hjf = 333.7 kJ/kg 
= 143.5 Btú/lbm 

h ís = 2 257.1 kJ/kg 
= 970.4 Btu/ìbm 
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Prefacio 


FUNDAMENTOS 

a transferencia de calor y de masa es una ciencía básica qne trata de la 
rapidez de transferencìa de energía térmica. Tiene una amplia área de 
Itapiicación que vadesde los sistemas biológicos hasta los aparatos domés- 
ticos comunes, pasando por los edificios residenciales y comerctales, los pro- 
cesos industriales, ìos aparatos electrónicos y ei procesamiento de alimentos. 
Para este curso, se parte de ìa idea que los estudiantes tienen bases adecuadas 
en cálculo y física. Igualmente, resuita conveniente completar los primeros 
cursos en termodinámica, mecánica de fluidos y ecuaciones diferenciaìes 
antes de abordar el estudio de la transferencia de calor. Sin embargo, los con- 
ceptos pertinentes que pertenecen a estos temas son presentados y revisados 
según se va necesitando. 

OBJETIVOS 

Este libro está dirigido a los estudiantes de ingenierfa de licenciatura, en su se- 
gundo o tercer ano, y a ingenieros en ejercicio de su profesión, como libro de 
consulta, Los objetivos de este texto son: 

• Cubrir los principios básicos de la transfereneia de calor. 

• Presentar una gran cantidad de ejemplos de ìngeniería del mundo real 
para dar a los estudiantes un sentido acerca de cómo se aplica la trans- 
ferencia de calor en la práctica de la ingenien'a, 

• Desarrollar una comprensión intuitiva de la transferencia de calor, al re- 
saitar la física y los argumentos ffsicos. 

Esperamos que este libro, a través de sus cuidadosas explicaciones de los con- 
ceptos y del uso de numerosos ejemplos prácticos y figuras, ayude a los estu- 
dianles a desarrollar las habilidades necesarias para tender un puente entre la 
brecha del conocimiento y la conftanza para su apropiada apiicación. 

En la práctica de ia ingeníería, cada vez está cobrando más Ìmportancia con- 
tar con cierta comprensión de los mecanismos de la transferencia de calor, ya 
que ésta desempeńa un papel crítico en el diseno de vehículos, plantas gene- 
radoras de energía eléctrica. refrigeradores, aparatos electrónicos. edificios y 
puentes, entre otras cosas. Incluso un chef necesita tener una comprensión in- 
tuitiva del mecanismo de la transferencia de calor para cocinar los alimentos 
“de manera correcta”, ajuslando la rapidez con que se da esa transferencia. 
Puede ser que no estemos conscientes dc ello, pero aplicamos ios principios 
de la transferencia de calor cuando buscamos la comodidad térmica. Aislamos 
nuesiros cueipos al cubrirlos con gruesos abrigos en inviemo y minimizamos 
la ganancia de calor por radiacìón al permanecer en lugares sombreados du- 
rante el verano. Aceleramos el eniriamienlo de los alimentos calientes al so- 
pliìr sobve eilos y nos mantenemos calientes en e! tiempo Frío ai abrazamos y, 
de este modo, minimizar el área superf'icial expuesta. Es decir, aplicamos co- 
tidianamente la transferencia tie calor, nos demos o no cuenta de ello. 

ENFQQUE GENERAL 

Este trabajo es el resultado de un intento por tener un libro de texto para un 
eurso sobre transferencia' de calor con orientación práctica, dirigido a los es- 
tudiantes de ingeniería. En el texto se cubren los temas estándar de la trans- 
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ferencia de calor, resaltando las aplicacíones de la física y del mundo real. 
Este enfoque está más alincado con la intuicióo de los estudiantes y hace que 
se dislrute más el aprendizaje de la maleria. 

La lilosofía que contribuyó a la sorprendente popularidad de las edicioncs 
anteriores dc este libro ha permanecido inaltcrada en esta edición. A saber, 
nuestra meta ha sido ofreeer un libro de texto para ingeniería que: 

• Se comunique directamente con las mentes de los ingenieros del mafiana 
de una manera sencilla y, no obstante, precisa. 

* Conduzca a los estudiantes hacia una comprensión clara y una captación 
firme de los prìncipios básicos de la transferencia de calor. 

* Aliente el pensamiento creativo y desarrolle una comprensión más pro - 
fitnda y una sensación intuitiva de la transferencia de calor. 

• Sea leído por los estudiantes con interés y entusiasmo , en lugar de que 
se use como una ayuda para resolver problemas. 

Se ha hecho un esfuerzo especial a fin de recunir a la curiosidad natural de los 
estudiantes y para ayudarles a examinar las diversas facetas de la excitantc 
área de contenido de la transferencia de calor. La entusiasta respuesta que 
recibimos de los usuarios de las ediciones anteriores —desde las pequenas 
hasta las grandes universidades en todo el mundo— indica que nuestros obje- 
tivos se han alcanzado en gran mcdida. Nuestra filosofía se basa en que fa 
mejor manera de aprender es a través de la práctica. Por lo tanlo, a lo largo de 
todo el libro se ha realizado un esfuerzo especial para reforzar el tnaterial que 
se presentó con anterioridad. 

Los ingenieros de ayer consumieron gran parte de su tiempo sustituyendo 
valores en las fórmulas y obleniendo los rcsultados numéricos. Sin embargo, 
en la actualidad, las manipulaciones de las fórmulas y la trituración dc los 
números se están dejando a las computadoras. E1 ingeniero de manana tendrá 
que contar con una clara comprensión y una firme captación de los principios 
básicos, de modo que pueda entender incluso los problemas más complejos, 
formularlos e ìnterpretar los resultados. Se hace un esfuerzo consciente para 
resaltar estos principios básicos, dando al mismo tiempo a los estudiantes una 
perspectiva acerca de cómo usar las herramienlas en la práctica de la inge- 
niería. 


LO NUEVO EN ESTA EDICIÓN 

Se conservaron todas las características básicas de la edición anterior al mismo 
tiempo que se agregan nuevas. El cuerpo principal del texto permanece en gran 
parte inalterado, excepto que se amplió Ia cobertura de la convección forzada a 
tres capítulos y la cobertura de la radiación, a dos. Los tres capítulos de aplica- 
ciones se eliminaron para manlener el libro en un tamano razonabíe. A conlinua- 
ción, se resaltan los cambios inás significativos en esta edición. 

UN TÍTULO NUEVO 

El título del libro se cambia a Transferencia de calor y masa: Un enfoque 
práctico con el fm de atraer la atención hacia la cobertura del tema de la trans- 
ferencia de masa. Todo lo relacionado con esta úllima, incluida la convección 
de masa y la migración del vapor a través de los materiales de construcción. 
se introduce en un capítulo completo (capítulo 14). 

COBERTURA AMPLIADA DE LA CONDUCCIÓN 
TRANSITORiA 

En esta acasión, ìa cobertura del capítulo 14, Conducción transìloria del calòr, 
se amplfa para Ìncliiír I) la deduccíón de los números adimensìonales de Biot 
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y de Fourier. al presentaren formano dimcnsional la ecuación de conducción 
dei calor asf como las condiciones en la frontcra e inicial, 2) la deducción de 
ias soluciones analíticas de una ecuación de conducción transitoria unidimen- 
sional, aplicando el método de separación dc variables, 3) la deduceiún de la 
solucicm de una ecuación de conducción transitoria en el medio semiinfinito, 
aplicando una variable de scmcjanza y 4) las soluciones de la conducción 
transitoria del calor cn medios semiinfinitos, para diferentes condiciones en Ia 
frontera, como ílujo especificado de calor y pulso de energia en la superficie. 

PROBLEMAS DE EXAMEN DE FUNQAMENTQS 
DE INGENIERÍA (Fl) 

Para prcparar a los estudiantes para el Fundamentals of Engineering Exam 
(Examen deFundamentos de Ingeniería), que se está volviendo más importante 
para los crilerios ABET 2000 basados en los resultados, y a fin de faciìitar Ias 
pruebas de selección múltiple, al término de los conjuntos de probiemas de 
cada capíuilo, se inciuye alrededor de 250 problemas de selección múltìple. 
Para reconocerlos con facilidad, están colocados bajo el título de 'Troblemas 
de examen de fundamentos de ingenieria (FI)”. Estos problemas están pensa- 
dos para comprobar la comprensión de los fundamentos y para ayudar a los 
leetores a evitar las equivocacioncs comunes. 

TRANSFERENCIA DE CALDR 
A MICROESCALA 

Las invenciones recientes de sistemas a niicroescala y nanoescala, así como el 
desarrollo de aparatos a mieroescala y nanocscala eonlinúan planteando 
nuevos retos; asímismo, la comprensión dei tlujo de Ouidos y de )a transfe- 
rencia de ealor a esas escalas se cstá volvicndo más importante cada día. En el 
capítulo 6 se prcsenta !a transferencia de calor a microescala como un tema de 
interés especial. 

CAMBIOS EN EL C0NTENID0 Y REORGANIZACIÓN 
DEL MISMO 

Con excepción de los cambios ya mencionados, se hacen pequenas modifica- 
ciones en el coerpo principal dd texto, se agregan casi 400 problenias nuevos 
y se revisan muchos de los existentes. Enseguìda se resumen los cambios que 
vale la pena hacer notar: 

* E1 título deì capíiulo 1 se cambia a “Introduccìón y conceptos básicos”. 
Álgunas ilustraciones se reemplazan por fotogTafías y se eliminan varios 
problemas de repaso sobre la primera ley de la termodìnámica. 

• Ei capítulo 4. “Conducción transitoria del caior” T se revisa en gran paite, 
como se explicd con anterioridad, pai'a incluir los fundamentos teóricos 
y los detalles matemáticos de las soluciones analíticas. 

* En el capítulo 6 ahora se tienc d tema “Transferencia de calor a micro- 
escala”, contribución del Dr. Subrata Roy, de la Ketlering University. 

■ En el capitulo 8 ahora se tiene d tema “Flujo de transición en tubos”, 
contribución del Dr. Afshin Ghajar, de la Oklahoma State University. 

• E\ capflulo 13, “Intercambiadores de calor”, se convierte en el capítulo I ì. 

C0MPLEMENT0S 

Esia obTa cuenta con inteTesantes complementós que fortalecen los procesos 
de ens enan2a- aprendízaje, asf como la evaluacìón de los mismos, los cuales se 
otorgan a profesores que adoptan este texto para sus cursos. Para obtener más 
información y conocer la política de entrega de estos materiales, contacte a 
su represenlante McGraw-Hill. 
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FIGURA SM 

Enfriainiento de un huevo cocido en utv 
medio ambiente más frío por convección 
naturaL 


La temperanira del aíre adyaeente al huevo es más 
eievada y, por consiguienie, su densídad es más baja* 
puesto que a presión constante la densidad de un gas 
es inversamente proporcional a su temperatura, Por 
tanto, tenemos una sítuacìón en la que algo de gas de 
baja densidad o “ligero” está rodeado por un gas de aí- 
ta densidad o "pesado" y las leyes naturales dictan 
que ei gas ligero xitba. Esto no es dilerente a que el 
aeeíte en un aderezo para ensalada hecho de vínagre 
y aceite suba haeia la parte superíor (puesto que 
< Pvinagre)- Este fenómeno se caraeteriza de manera 
incorreeta medìante la frase st el calor sube”, la eual 
debe entenderse eomo: el aire calemado suhe. E1 es- 
paeio que deja el aire más caliente en la vecindad del 
huevo es vuelto a Uenar por el aire más frío cercano 
y la prescucia de éste en el espacio inmediato al hue- 
vo aeelera el proeeso de enfriamiento. La subida del 
aire más ealiente y eJ flujo del niás frío para ocupar 
su lugar continúan hasta que el huevo se enfría hasta 
la tcmpcratura del aire circundante. 


ÉNFASIS SOBRE 
LA FÍSICA 

E1 autor cree que el énfasis de la 
educación en el nivel licenciatura 
debe mantenerse en el desarrollo 
de un sentido de los mecanismos 
físicos subyacentes y en un do- 
minio de la resoiución de proble- 
mas prácticos quc es probable que 
el ingeniero encare en el mundo 
real. 


USO EFICAZ DE LA 
ASOCIACIÓN 

Una mente observadora no debe tener dificul- 
tad en entender las eíenctas de ifigeniería. 
Después de lodo, !os princìpios de éstas se 
basan en rtuestras experìencias cotídianas y en 
observacionen experimentales. Por ejemplo, el 
proceso de eocinar sirve como un vehículo ex- 
celeote para demostrar ios príncipios básicos 
de la transferencia de calor. 


EJEMPLQ4-3 Cocimiento de huevos 

Un huevo común se puede considerar como una esfera de 5 cm de diámetro 
{figura 4-21), Inicialmente el huevo esfá a una temperatura unìforme de y 
se deja caer en agua hirviendo a 95°C, Tomando el coeficienfe de transferencia 
de calor por convección como h = 1 200 W/m 2 * *C. determine cuánto tiempo 
transcurrírá para que el centro de! huevo ilegue a los 70°C. 

S0LUCIÓN Se cuece un huevo en agua hirviendo. Se debe determinar el tiem- 
po de cocimiento del huevo. 

Suposiciones 1 El huevo tiene forma esférìca con un radio de r 0 — 2.5 cm. 2 La 
conduccÈón de calor en el huevo es unidimensional debido a ia sìmetria térmi- 
ca con respecfo al punto medio. 3 Las propìedades térmicas del huevo-y el coe- 
f iciente de transferencia de calor son constantes, 4 El número de Fourier es - > 
0 ,2, de modo que se pueden aplicar las soluciones aproximadas de un térmlno. 


n _ / 

Efectividad de la aleta 

Las aletas se usan para mejomr la transfcrencia de calor y no se puede reco- 
niendar su uso d menos que d mejoramiento de l<i transfereneta justtfique d. 
costo adidonal y ìa complejidad asodada con ellas. De hecho, no se tiene ía 
segurídad de que la adiciòn de aietas sobre una supcrncie mejorará la irtmsfc- 
rencia de calor. EI desempeho de las aletas se juzga sobre la base del mejora- 
niiento en b translereneia de calor comparado con cl caso en el quc no sc usan 

1 alctas, EI descmpeno dc las aletas, expresado en términos de la efectivìdad de 



Ui aleta se define como (ftgura 3^44) 

*- fÍB llrtB 


FISURA 3-44 

Efecíividiid de uua aleta. 



AUTODIDÁCTICO 

E1 material del texto se ìntroduce 
en nn nivel que un estudiante pro- 
medio puede seguir de manera có- 
moda. Habla a los estudiantes, no 
por encìma de los estudiantes. De 
hecho, es autodidáctico , E1 orden 
de la cobertura es desde lo simple 
hacia lo general . 
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íí) Bola úc cobre 


b) Rosbif 


FIGURA 4-1 

Uníi htìlii pequena de cobre se puede vi- 
sualízar eomo un sistema eoncentríido, 
pero no es posìble con un rosbif. 


USO EXTENSO DE 
ILUSTRACIONES 

La ilustración es una importante herramienta de aprendizaje 
que ayuda a los estudiantes a “obtener ìa ìmagen”. La tercera 
edición de Transferencìa cle calory de masa: Un enfoque prác- 
tico contiene tnás fìguras e ilustraciones que cualquier otro li- 
bt o de esta categoría. 


OBJETIVOS DE 
APRENDIZAJE 
Y 

RESÚMENES 

Cada capítulo empieza 
con un Panorama ge- 
neraí del material que 
se va a cubrìr y con los 
Ohjetivos de aprendì- 
zqje especificos del ca- 
pítulo. Se incluye un 
Resumen al final de 
cada capítulo, que pro- 
porciona un repaso rá- 
pido de los conceptos 
básícos y de las rela- 
ciones importantes, y 
se sehaía la pertinencia 
del material. 


CAPITULO 


INTRODUCCION 
Y CONCEPTOS BÁSICOS 


L a termodinámica trata de la canuáad de transferencia de calor a medìda 
que un sistema pasa por un proceso de im estado de equílìbrìo a otro y no 
hace reíerencía a cuánto durará cse proceso, Pero en la íngenierfa a me- 
nudtì cstamos ínteresados en la rapìàez o razón de esa transferencia, la cual 
constituye el tema dc !a ciencia de la tratisferencia dc ccdar 
Sc Ìnicía este capítulo con un repaso de !os conceptos fundamentales de la 
tennodinámica, mismos que forman cl armazón pam entender Ìa transfcrencía 
de calor. En primcr lugar, sc presenta la rdaciún entre d calor y otras formas 
dc cncrgfa y se repasa cl balartcc dc cncrgía. A continuacidn, se presentan los 
tres mjecanismos básícos de h transfcrencia de calor: la condccción. h con- 
vección y l;t radiaciór, y se discute la conduclividad térmica. La conducción 
es 3a transferenda de energía de las partículas miís energéticas de una sustan- 
cia hacia las adyacentes, mem>s energdiieas, eomo resultado de la interaccìón 
entre elìas. La convección es cl modo de iransferencia de eaíor entre una su- 
perfieie sólida y cl Ifqnido o gas adyacentes que cstán en movimiento, y com- 
prende los cfectos combinados de la conduccidn y del movimiento del fluido. 
La radiacìón es ia encrgía etnitìda poi r ta materia en forma de ondas dectro- 
magnéticas fo fotones), como rcsutiado de los cambíos en las configuracìones 
electrónicas de los átomos o moléculas. Se cierra este capítulo con una dis- 
cusíón acerca de la transferencia sìmultánea de calor 

DBIETtVOS 

Cuando bì lectortermine de estudiar este capítulo, debe ser capai de: 

■ Entender cómo están relacionadas entre sí la termodinámica y la transferencia de calor 

a Distrnguir la energía térmica de las otras tormas de energía. así como ìa transferencia 

de calor de la$ atras formas de transferencia de energía 
■ Realizar balances generales de energía y balances de energia superficial 
■ Comprender los mecanismos básìcos de transferencia de calou la conducción, la con- 
veeción y la radiación, así como la ley de Fourier de la transferencia de calor por con- 
ducción, la ley de Newton del enfriamiento y la !ey de Stefan-Boltzman de la radiación 
m Identificar los mecanismos de transferencia de calor que en la práctica ocurren de 
manera simuttánea 

■ Darse cuenta dèl costo asociado a fas pérdidas de calor, y 
■ Resolver diversos problemas de transferencia de calor que se encuentran en la prác- 
tica. 


i ii i r i ( i 

CONTEMDO 

1-1 Termodinamica y transfereoma 
de calor 2 

Ul Transferencia de calor eiì la 

íngenteìla 4 

1-3 Catoryotrasformas 

de energia 6 
1-4 PNmeraieydeia 

termodìnamica Jl 
1-S Mecanismos de transferencia 

decator 17 
L6 Condocción 17 

1-7 Convecciún 25 

i-3 Radiacidn 27 

1-9 MecanÉsmossimultaneosde 

transferencia de calor 30 
1-10 Tecnica de resolncidn de 
píobfemas 35 

Tema áe interés especiah 
Comodidad térmica 40 
Resmen 46 
BihUografia y fecturas 
sugeritías 47 
Prottfemas 47 
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EJEMPLO J-B Efecto de fa radiacíón scbre fa comcdidad térmíca 

Es una experienda común sentir "escalofrio” en invìerno y hl bocfiorno H en et ve- 
rano en nuestras casas f mcluso cuandc el ajuste dej termostato se mantiene 
tguaL Esto se debe al llamado "efecto de radiación ,h f resultante del intercambio 
de calor por radiación entre nuestros cuerpos y las superfictes circundantes de 
las paredes y d tecbo + 

Considere una persona que está parada en un cuarto marttenido a 22*C en to- 
do momento, Se observa que las superfrcies interiores de ias paredes, pisos y el 
tecbo de la casa se encuentran a una temperatura promedio de lG°C r en invier- 
no r y de 25°C, en verano, Determine fa razón de transferencia de calor por ra- 
diacrPn entre esta peraona y las superficies circundantes, si el área superficiaf 
expuesta y la temperatura promedìo de ia superfioie exteríor de ella son de 1,4 
m 2 y 3GT, respectivamente {figura 1-38K 

SGLUCIÙN Se van a determinar fas razones de transferenciá de calor por ra- 
diación entre una persona y las superficies circundantes que están a tempera- 
turas especffscas en verano y en invierno. 

Suposìcioms I Existen condiciones estaoionarias de operacitìn, 2 No se con- 
srdera ‘la transferencia de calor por conveccitìn, 3 La persona está por comple- 
to rodeada por las superficies interiores del cuarto. 4 Las superficies 
circundantes están a una temperatura uniforme. 

Pmpìefàées La emisMdad de una persona es s = 0.95 ítabla 1-6). 

Las razones netas de transferencia de calor por radiación deS cuerpo 
hacia las paredes, techo y piso f en invierno y en verano, son 



FIGURA1-38 

Esquema para el cjemplo I -9. 


5?^. 


- eovt, (Tf L t\Ki, mviniK?) 


NUMEROSOS 
PROBLEMAS 
RESUELTOS 
CON UN 

PROCEDIMIENTO 
SISTEMÁTICO DE 
RESOLUCIÓN 

Cada capitulo contiene varios 
ejemplos resueltos que aclaran el 
material e iìustran el uso de los 
princípios básicos. En la resolu- 
ción de los problemas de ejemplo, 
se aplica un procedimiento intuì- 
tìvo y sistemàtìco, manteniendo al 
mismo tiempo un estilo de conver- 
sación informal. En primer lugar, 
se enuncia el problema y se identi- 
fìcan los objetivos. Enseguìda se 
plantean las hipótesisjunto con su 
justifícación. Si resulta apropiado 5 
se da una lista por separado de las 
propiedades necesarias para resol- 
ver el problema. Este procedimien- 
to tambíén se aplica de manera uni- 
forme en las soluciones presenta- 
das en el manual de soluciones del 
profesor. 


GRAN CANTIDAD DE PROBLEMAS 
DEL MUNDO REAL AL FINAL DEL 
CAPÍTULO 

Los problemas que aparecen al final del capítulo están agrupados en 
temas especificos con el fin de facilitar la eleecìón de los mismos, tanto 
paia los profesores como para los estudiantes. Dentro de cada grupo de 
pmblemas se encuentran: 

• De Pregunías de concepto, identificados con una “C”, para 
comprobar el nivel de comprensión de los conceptos básicos por 
parte del estudiantc. 

• Los Problemas de repaso son de naturaleza más completa y no 
están ligados de manera directa con alguna sección específica de 
un capítulo; en algunos casos se requiere repasar el material apren- 
dido en capitulos anteriores. 


I-94C A menudo encendemos el ventilador en verano pnra 
que ayude a enfrianios. Expliqiie de qné manera un ventilador 
haec semirnos más fríos en d verano, Àsimismo, cxplique por 
qué algunás personas usan ventiladores cn el techo también en 
el invicrno. 


http://gratislibrospdf.com/ 











xxiii 

HERRAMIENTAS 


• Los problemas de Examen de fundamentos de ingeniería están 
marcados con claridad y pensados para comprobar la compren- 
sión de los fundamentos, ayudar a los estudiantes a evitar las 
equivocaciones comunes y a preparar a éstos para el FE Exam, 
que se está volviendo más importante para los criterios ABET 
2000 basados en resultados. 



Estos problemas se resuelven con el uso del EES y, en el 
CD-ROM adjunto, se incluyen soluciones completas junto 
con estudios paramétricos. 


rrgm Estos problemas son de naturaleza completa y se pretende 
que se resuelvan con computadora, de preferencia con el 
uso del programa de cómputo de EES que acompana a 
este texto. 


1-152 Un alanibre eléctrico mide 30 cm de largo y 0.5 cm de 
diámetro, y sc utiliza para determinar en forma experimental el 
coeficiente de transferencia de calor por convección en cl aire 
a 25°C. La temperatura superficial del alambrc se midc y es de 
230°C cuando el consumo de energía eléctrica cs de 180 W. Si 
la pérdida de calor por radiación desde el alambre se calcula y 
resulta ser de 60 W, el coeficiente de transferencia de calor por 
convección es de 

a ) 186 W/m 2 °C b) 158 W/m 2 • °C 

c) 124 W/m 2 • °C d) 248 W/m 2 • °C 

e) 190 W/m 2 • °C 


3-33 Vuelva a considerar el problema 3-31. Usando el 

■fiB software EES (o cualquier otro semejantc), inves- 
tigue el efecto de la conductividad térmica sobre el espesor re- 
querido de aislamiento. Tracc la gráfica del espesor del ais- 
lamiento en función de la conductividad térmica en el rango de 
0.02 W/m - °C hasta 0.08 W/m • °C y discuta los resultados. 


• Se pretende que los problemas de Diseho y ensayo alienten a los 
estudiantes a hacer juicios de ingeniería para promover el análi- 
sis independiente de temas de interés y comunicar sus hallazgos 
de una manera profesional. 

A lo largo de todo el libro, se incorporan varios problemas de aspec- 
tos económicos relacionados con la seguridad a fin de mejorar la con- 
ciencia del costo y de la seguridad entre los estudiantes de ingeniería. 
Para conveniencia de los estudiantes, se da una lista de las respuestas 
a problemas seleccionados, inmediatamente después del problema. 


3-27 Considere una persona parada en un cuarto a 20°C con 
un área sup>ertìcial expuesta de 1.7 m 2 . La temperatura en la 
profundidad del organismo del cuerpo humano es 37°C y la 
conductividad ténnica dc los tejidos cercanos a la picl es alrede- 
dor de 0.3 W/m • °C. El cuerpo está perdiendo calor a razón de 
150 W, por convección natural y radiación hacia los alrede- 
dores. Si se toma como 37°C la temperatura del cuerpo a 0.5 cm 
por debajo de la piel, determine la temperatura de la epidermis 
de la persona. Respuesta: 35.5°C 

3-291 Se construye una pared de dos capas de tablaroca 
tk = 0.10 Btu/h - ft • °F) de 0.5 in de espesor, la cual es un 
tablcro hecho con dos capas de papel grueso separadas por una 
capa de yeso, colocadas con 7 in de separación entre ellas. E1 
espacio entre los tableros de tablaroca está lleno con ais- 
lamiento de fibra de vidrio (A = 0.020 Btu/li • ft • °F). Dcter- 
mine «) la resistencia térmica de la pared y b) el valor R dcl 
aislamiento en unidades inglesas. 


Tablaroca 


Aislamicnio 
de Hbra dc vidrio 


i 


0.7 in — H- 7 in 

FIGURA P3-29I 


-0.7 in 


3-77 Considcre una bebida fría enlatada en aluminio que está 
inicialmente a una temperatura uniforme de 4°C. La lata tiene 
12.5 cm de alto y un diámetro de 6 cm. Si el coeficicnte combi- 
nado de transferencia de calor por convccción/radiación entre la 
lata y el airc circundante a 25 °C es de 10 W/m 2 • °C, determine 
cuánto tiempo pasará para que la temperatura promedio dc la 
bebida se eleve hasta 15°C. 

En un esfuerzo por hacer mls lento el calentamiento de la be- 
bida fría, una persona ponc la lata en un aislamiento cilíndrico 
dc caucho (A: — 0.13 W/m • °C) de 1 cm de espesor y que ajusta 
perfectamente. ^Ahora cuánto tiempo pasará para que la tem- 
peratura de la bebida se eleve hasta 15°C? Suponga que la partc 
superior de la lata no está cubierta. 


cm 


T. = 25°C 



SELECCIÓN DE UNIDADES 
SÓL0 DEL Sl 0 SI/INGLESAS 

Como reconocimiento al hecho de que, en algunas industrias, todavía 
se usan con amplitud las unidades inglesas, en este texto se usan 
tanto las unidades del SI como las inglesas. Este texto se puede usar 
mediante unidades Sl/inglesas combinadas o sólo con las del SI, en 
función de la preferencia del profesor. En los apéndices, las tablas y 
gráficas de propiedades, se presentan ambos tipos de unidades, ex- 
cepto en el caso de las que comprenden unidades adimensionales. 
Para reconocerlos con facilidad, los problemas, las tablas y las gráfi- 
cas en unidades inglesas se identifican con una “I” después del 
número y los usuarios del SI pueden ignorarlos. 
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TEMA DE INTERÉS ESPECIAL* 


Tramferencia cie calor a través de ventanas 

Las ventanas son aberturas con vìdrios en las paredes exteriores de un edi- 
ficio que típicamente constan de un encrismlado (vidrio o piástico) sencillo 
o múltiple, marcos y persianas. En ias paredes exteriores de un edificio las 
ventanas ofrecen ia menor resistencia al flujo del calor. En una casa típica 
cerca de un tercio de la pérdida total de calor en inviemo ocurre a través de 
ias ventanas, Asimismo, la mayor parte de ia infiltración de aire ocurre en 
los bordes de ellas. La ganancia de calor solar a través de las ventanas es la 
responsabie de gran parte de la carga de enfriamiento en el verano. E1 efec- 
to neto de una ventana sobre el balance de calor de un edificio depende de 
sus características y orientación así como de la radiación soiar y del estado 
del clima. La mano de obra es muy importante en la construcción e instala- 
ción de las ventanas para proporcionar un sellado eficaz alrededor de los 
bordes, permitiendo al mismo tiempo que se cierren y abran con facilidad. 

A pesar de ser tan indeseables desde un punto de vista de conservación de 
la energía, las ventanas son una parte esenciai de cualesquiera paredes exte- 
riores de un edificio, ya que mejoran la apaiiencia del mismo, permiten que 
entren la luz dei dia y el calor solar y dan oportunidad a ia gente de ver y ob- 
servar el exterior sin salir de su hogar. Para los edificios de poca altura, las 
ventanas también proporcionan zonas de fácil salida durante las emergencias, 
como en el caso de incendio. Consideraciones importantes en la selección de 
las ventanas son la comodidad térmìca y la conservación de ía energía. Una 
ventana debe tener una buena transmisión de la luz proporcionando al mismo 
tiempo resistencia eficaz a la transferencia del calor. Se pueden minimizar las 
necesidades de alumbrado de un edificio mejorando el uso de la luz natural 
diurna. Se puede minimizar ia pérdida de calor en el inviemo a través de las 
ventanas usando ventanas de hoja doble o triple herméticas al aire, con pelí- 
culas o recubrimientos selectivos desde el punto de vista espectral y permi- 
tiendo la entrada de tanta radiación solar como sea posible. La ganancia de 
calor y, por consiguiente, la carga de enfriamiento en el verano se pueden mi- 
nimizar usando persianas intemas o extemas eficaces sobre las ventanas. 


TEMAS DE 

INTERÉS 

ESPECIAL 

La mayor parte de los capftulos 
contienen una sección con una apli- 
cación inspirada en eí mundo real, 
al final dei capitulo y de carácter 
opcional, llamada ‘Tema de interés 
especial”; en ella se discuten apli- 
caciones interesantes de la trans- 
ferencia de calor, como ìa Como - 
didad térmica en el capítulo 1, Un 
breve repaso de las ecuaciones dì- 
ferenciales en el capítulo 2, Trans- 
ferencia de calor a través de las 
paredes y los techos en el capítulo 
3 y Transferencia de calor a través 
de las ventanas en el capítulo 9, 


FACTORES 

DE 

CONVERSIÓN 

En el interior de las cu- 
biertas del texto, para 
faciiitar su consuita, se 
da una lista de los fac- 
tores de conversión y 
las constantes físicas de 
uso frecuente. 


Factores de conversión 


DEMEN5IÓN 

MÉTRICA 

MÉTRICA/INGLESA 

Aceíeración 

1 m/s 2 = 100 cm/s 2 

1 m/s 2 = 3.2808 ft/s 2 

1 ft/s 2 - 0.3048* m/s 2 

Área 

1 m* = 10 4 ceti 2 = 10® 

= 10 ń km 2 

lm 2 = l 550 ìn 2 = 10.764 ft 3 

1 ft 2 = 144 in a = 0,09290304* m* 

Densidad 

1 g/cm 3 = I kg/L = 1 000 kg/m 3 

1 g/cm a = 62,428 lbm/ft 3 = 0.036127 Lbm/in 3 

1 Ibm/in' 1 = 1 728 Ibm/ft 3 

1 kg/m 3 = 0.062428 lbm/ft 3 

Energía, calor, 
írabajo, energía 
interna, entalpía 

1 kJ - 1 000 J = 1 000 Nm = 1 kPa ■ m* 

1 kJ/kg = 1 000 

1 kWh = 3 600 kJ 

1 cal f = 4,134 J 

1 IT cal* = 4,1868 J 

1 Cal 1 = 4.1868 kJ 

1 kJ = 0.94782 Btu 

1 Btu = 1,056056 kJ 

= 5,40395 psìa ■ ft 3 = 773,169 Ibf ft 

1 Btu/lbm = 25 037 ft 2 /s 2 = 2,326* kj/kg 

1 kJ/kg = 0.430 Btu/lbm 

1 kWh = 3 412,14 Btu 
, 1 therm = 10 & Btu = 1.055 x 10 5 kJ 
(gas natural) 
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INTRODUCCION 
Y CONCEPTOS BÁSICOS 


CAPITULO 


1 


L a termodinámiea trata de la cantidad de transferencia de calor a medida 
que un sìstema pasa por un proceso de un estado de equìlibrio a otro y no 
hace referencia a cuánto durará ese proeeso, Pero en la ingeniería a me- 
nudo estamos interesados en la rapidez o razón de esa transferencìa, la cual 
eonstituye el tema de la ciencia de la imnsferencia de calot: 

Se Ìnicia este capítulo con un repaso de los conceptos fundamentales de la 
termodinámica, mismos que forman el armazón para entender la transferencia 
de calor. En primer lugar, se presenta la reiación entre el ealor y otras formas 
de energia y se repasa el balance de energía. À continuación, se presentan los 
tres mecanísmos básicos de la transferencia de ealor: la conducción, la con- 
vección y la radiación, y se discute la conductividad térmica, La conducción 
es la transferencia de energía de las partículas más energéticas de una sustan- 
cia hacia las adyacentes, menos energéticas, como resultado de la interaeción 
entre ellas. La convección es el modo de transferencia de calor entre una su- 
perficie sólida y el líquido o gas adyacentes que están en movimiento, y com- 
prcnde los cfectos combinados de la conducción y del movimiento del fluido. 
La radiacìón es la energía cmitida por la materia en forma de ondas electro- 
magnéticas (o fotones), como resultado de los cambios en las configuraciones 
electrónicas de los átomos o moléculas. Se cierra este capítulo con una dis- 
cusión acerca de la transferencía simultánea de calor. 

OBJETIVOS 

Cuando el lector termine de estudiar este capítulo, debe ser capaz de: 

■ Entender cómo están relacìonadas entre sf la termodìnámìca y la transferencia de calor 

■ Dìstínguir la energía térmìca de las otras formas de energía, así como la transferencia 

de calor de las otras formas de transferencìa de energía 

■ Realìzar balances generales de energía y balances de energía superficial 

■ Comprender los mecanismos básicos de transferencía de calor; la conducción, la con- 
vección y la radiación r así como la ley de Fouríer de la transferencia de calor por con- 
duccíón, la ley de Newton del enfriamiento y la ley de Stefan-Boltzman de la radìación 

■ Identíficar los mecanìsmos de transferencia de calor que en la práctica ocurren de 
manera simultánea 

m Darse cuenta del costo asociado a las pérdidas de calor, y 
m Resolver diversos problemas de transferencia de calor que se encuentran en la prác- 
tica. 
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TRANSFERENCIA DE CALOR Y MASA 


1-1 ’ TERMODINÁMICA Y TRANSFERENCIA 
DE CALOR 


Botella 



FIGURA 1-1 

Normalmente estamos interesados en 
cuánto tiempo tarda en cnfriarse el café 
caliente que está en un termo hasta cieiia 
temperatura, ìo cual no se puede 
determinar sólo a partír de un análisis 
termodinámico. 



Medio 

ambìente frío 
a 20°C 

Calor 


El calor tluye en la dirección de la 
temperamra decreciente. 


Con base en la experiencia, se sabe que una bebida enlatada fría dejada en una 
habitación se entibia y una bebida enlalada tíbìa que se deja en un refrigerador 
se enfría. Esto se lleva a cabo por la transferencia de energía del medio calien- 
te hacia el frío + La transferencia de energfa siempre se produce del medio que 
tiene la temperatura más elevada hacía el de temperatura más baja y esa trans- 
ferencia se detiene cuando ambos alcanzan ia misma temperatura. 

E1 lector recordará, por lo que sabe de tennodìnámica, que la energía existe 
en varias formas* En este texto se está interesado sobre todo en el calor s que 
es laforma de la energfa que se puede transferìr de un sistema a otro como 
resultado de la dìferencia en la temperatura , La ciencia que trata de la deter- 
mìnación de las razones de esa transferencia es la transferencia de calor. 

E1 lector se puede preguntar por qué necesitamos abordar un estudio detalla- 
do acerca dc la transferencia de calor. Después de todo, se puede determinar la 
cantidad de transferencia de calor para cualquier sìstema que pase por cual- 
quier proceso, con la sola aplicación del análisis termodinámico. La razón es 
que la terniodinámica se interesa en ìa cantidad de transferencia de calor a me- 
dida que un sistema pasa por un proceso, de un estado de equilibrio a otro, y no 
indica cuánto tiempo transcumm. Un análisis termodinámico sencillamente 
nos dice cuánto calor debe transferirse para que se realice un cantbio de estado 
específíco con el fin de satísfacer el principio de conservación de la energía. 

En la práctica tiene más interés la razón de la transferencia de calor (transfe- 
rencía de calor por unidad de tiempo) que la cantidad de este último. Por ejem- 
plo, es posible determinar la cantidad de calor transferida de unajarra o termo 
conforme el café caliente que está en su interior se enfrfa de 90°C hasta 80°C 
con sólo un análisis termodinámico. Pero a un usuario típico o al disenador de 
una de estas jarras lc inleresa principalmente cuánto lìempo pasará antes de 
que el café caliente que esté en el interior se enfríe hasta 80 Q C, y un anáiisis 
termodinámico no puede responder esta pregunía. La determinacitm de las ra- 
zones de transferencia del calor hacia un sistema y desde éste y, por tanto, los 
tiempos de enfriamiento o de calentamiento, así como de la variación de la 
temperatura, son el tema de la transferencia de caìor (figura 1-1). 

La termodinámíca trata de los estados de equìlibrio y de los cambios desde 
un estado de equìlibrio hacìa otro. Por otra paite, la transfereneia de calor se 
ocupa de ìos sistemas en los que falta el equilibrio térmico y 7 por tanto, existe un 
fenómeno de no equilìbrio. Por lo tanto, el estudio de la transferencia de calor 
no puede basarse sólo en los princìpios de la lermodinámica. Sin embargo, ias 
leyes de la termodinámica ponen la estructura para la ciencia de la transferen- 
cia de calor. En la prìmera ley se requiere que la razón de la transferencia 
de energia hacia un sistema sea igual a la razón de increinento de la energía de 
ese sìstema. En la segunda ley se requiere que el calor se transfìera en la di- 
rección de la temperamra decreciente (figura 1-2), Esto se asemeja a un auto- 
móvil estacionado sobre un camino inclinado que debe moverse hacia abajo 
de ìa pendiente, en la dirección que decrezca la elevación, cuando se suelten 
sus frenos. También es análogo a la corrìente eléctrica que fluye en la direc- 
cìón de la rnenor tensión o al fluido que se mueve en la dirección que dismi- 
nuye la presión íotal. 

E1 requisito básico para la transferencia de calor es la presencia de una dife- 
rencìa de temperatura, No puede haber transferencia neta de calor entre dos 
medios que están a la misma temperatura. La diferencia de temperatura es la 
fiterza impulsora para la transferencia de calor, preeisameme como la diferen- 
cia de tensión es la fuerza impulsora para el flujo de corriente eléctrica y la 
diferencia de presión es la fuerza impulsora para el flujo de fluidos. La 
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velocidad de la transferencia de calor en cierta dirección depende de ia mag- 
nitud del gradiente de temperatura (la diferencia de temperatura por unidad 
de longitud o la razón de cambio de la temperatura en esa dirección). A mayor 
gradiente de temperatura, mayor es la razón de la transferencia de calor. 

Áreas de aplicación de ia transferencia de calor 

Es CGitmn encontrar la transferencia de calor en los sistemas de ingeniería y 
otros aspectos de la vida y no es necesario ir muy lejos para ver algunas de sus 
áreas de aplicación. De hecho, no es necesario ir a aíguna parte. EI cuerpo hu- 
mano está emitiendo calor en forma constante hacia sus atrededores y la co- 
modidad humana está íntimamente ligada con la razón de este rechazo de 
calor Tratamos de controlar esta razón de transferencia de calor al ajustar 
nuestra ropa a las condiciones ambientales. 

Muchos aparatos domésticos coniunes están disefiados, en su conjunto o en 
parte, mediante la aplicación de los principios de la transferencia de calon Al- 
gunos ejemplos caen en el dominio de las aplicaciones eléctricas o del uso del 
gas: e! sistema de calefacción y acondicionamiento de aire, el refrigerador y 
congelador, el calentador de agua, ìa pìancha e, íncluso, la computadora, la 
TV y el reproductor de DVD. Por supuesto, los hogares eficientes respecto al 
uso de la energfa se disefian de manera que puedan minimizar la pérdida de 
calor, en inviemo, y la ganancìa de calor, en verano. La transferencia de calor 
desempeha un papel ìmportante en eì diseho de muchos otros aparatos, como 
los radiadores de los automóvìles, los eolectores solares, diversos compo- 
nentes dc las plantas generadoras de energía eléctrica e, incluso, la nave espa- 
eial (figura 1-3). E1 espesor óptimo del aislamiento de las paredes y techos de 
las casas, de los tubos de agua caliente o de vapor de agua o de los calenta- 
dores de agua se determina, una vez más, a partir de un análisis de la transfe- 
rencia de calor que considere los aspectos económicos. 

Fundamentos históricos 

E1 calor siempre se ha percibido como algo que produce una sensación de ti- 
bieza y se podrfa pensar que su naturaleza es una de ìas primeras cosas com- 



Radiadores de automóviles Planta generadora de energía eiéctrica Sístemas de refrigeración 

FIGURA 1-3 

Álgunas áreas de aplicación de la transfereneia de calor. 

A/C unir, jridge, radiator: © The McGraw-Hiíí C&tnpanies f Inc./Jiíi Braaten, photographer; Píane: © VoL 14/PhotoDisc; hhtmans: 

© VoL 121/PhotoDisc: Powerpiam: © Corhis Royaíty Free 
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Suptìrhcie 
de comacto 



FIGURA 1-4 

A prìncipios dd siglo xix se concebía el 
calor como un fluido invisible Uamado 
calórìco que fluía de íos cuerpos más 
calientes hacía los más frìos. 


prendidas por la humanidad. Pero fue hacia mediados del .siglo XIX cuando tu- 
vimos una verdadera comprensión ffsica de la naturaleza del calon gracias al 
desarrollo en esa época de la teoría cinética, en la cual se considera a las mo- 
léculas como bolas diminutas que están en movimiento y que, por tanto, po- 
seen energía cinética. E1 calor entonces se define como la energía asociada 
con el movimiento aleatorio de los átomos y moléculas. Aun cuaudo en el si- 
glo xvm y a principÌGS del xix se sugirió que el calor es la manifestacíón del 
movimiento en el nivel molecular (llamada la fuerza viva ), la vìsión prevale- 
ciente en ese sentido hasta mediados del siglo xix se basaba en la teoría del 
calorico propuesta por el químíco francés Antoine Lavoìsier (1743-1794), en 
1789. La teoría del calórico afirma que eì calor es una sustancia semejante a 
un fluido, llaniada calórico, quc no tiene masa, es incoloro, inodoro e insipi- 
do y se puede verter de un cuerpo a otro (figura 1-4). Cuando se agregaba 
calórico a un cueipo, su temperatura aumentaba, y cuando se quitaba, Ja tem- 
peratura de ese cuerpo disminufa. Cuando un cuerpo no podía contener más 
calórìco, de manera muy semejante a cuando en un vaso de agua no se puede 
disolver más sal o azucan se decfa que el cuerpo estaba saturado con calórìco. 
Esta interpretaeíón dio lugar a los términos liquido saturado o vapor satura- 
do que todavía se usan en la actualidad. 

La teoría del calórico fue atacada pronto después de su introducción. Ella 
sostenía que el calor es una sustancia que no se podfa crear ní destruir. Sin ern- 
bargo, se sabía que se puede generar calor de manera indefinida frotándose ias 
manos o fi’otando entre sí dos trozos de madera. En 1798 el estadounidense 
Benjamin Thompson (Conde de Rumford) (1753-1S14) demostró en sus estm 
ciios que el calor se puede generar en forma continua a través de la frìccìón. La 
validez de la teorfa del calórico lantbién fue desafiada por otros científicos, 
Pero fueron los euidadosos experimentos del inglés James P. Joule (1818- 
1889), publicados en 1843, los que finalmente convencieron a los escépticos 
de que, después de todo, el calor no era una sustancia y, por consiguiente, pu- 
sieron a descansar a la teoria del calórico. Aunque esta teorfa fue totalmente 
abandonada a mediados del siglo xix, contribuyó en gran parte al desan’oUo 
de la termodinámica y de la transferencia de calor. 

1-2 - TRANSFERENCIA DE CALOR 
EN LA INGENIERÍA 

E1 equipo de transferencia de calor—como los intercambiadores de calor, las 
calderas, los condensadores, los radiadores, los calentadores, los homoSn los 
refrigeradores y los colectores solares— está disenado tomando en cuenía el 
análisis de la transferencia de calon Los problemas de esta ciencia que se en- 
cuentran en la práctica se pueden considerar en dos grupos: 1) de capacìdad 
naminal y 2) de dìmensìonamiento. Los problemas de capacidad nominal tra- 
tan dc ìa determinación de la razón de la transferencia de caior para un siste- 
ina existente a una diferencia especffica de temperatura. Los problemas de 
dimensionamiento Lratan con la determinación del tamano de un sìstema con 
el fin de transferir ealor a una razón determinada para una diferencia específi- 
ca de temperatura. 

Un aparato o proceso de ìngenierfa puede estudiarse en forma expeńmental 
(rcalización de pruebas y toma de mediciones) o enforma analíúca (mediante 
el análisís o la eiaboración de cálculos). E1 procedimiento experìinental tiene 
la ventaja de que se trabaja con el sistema ffsico real, y la cantidad deseada se 
determina por medición, dentro de los límites del error experimental. Sín em- 
bargo, este procedimiento es caro, tardado y, con frecuencia, impráctico, 
Además, el sistema que se esté analizando puede incluso no existir. Por ejem- 
plo, por lo regular. los sistemas completos de calefacción y de plomerfa de un 
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edifício deben dimensionarse a partir dc las especificaciones dadas antes de 
que el edificio se construya en realidad. EI procedimiento analítico (que in- 
cluye el procedimiento numérico) tiene la ventaja de que es rápido y barato, 
pero los resultados obtenidos están sujetos a la exactitud de las suposiciones, 
de las aproximaciones y de las idealizaciones establecidas en el análisis. En 
los estudios de ingenierfa, es frecuente que se logre un buen lérmino medio al 
reducir los posibles disenos a unos cuantos, por medio del análisis, y verifi- 
cando después en forma experimental los halíazgos. 

Elaboración de modelos 
en la transferencia de calor 

Las descripciones de la inayor parte de los problemas científicos comprenden 
ecuaciones que relacionan entre sf ios cambios de aigunas variables clave. 
Comúnmente, entre menor es el íncremento elegido en las vajiables cambiantes, 
más general y exacta es la descripción. En el caso limite de cambios infmitesi- 
males o diferenciales en las varìables, se obtienen ecuaciones díferenciales que 
proporcionan formulaciones matemáticas precisas para los principìos y ias leyes 
físicos, representando las razones de cambio como derìvadas, Por ìo tanto, se 
usan las ecuaciones diferenciales pam investigar una amplia variedad de proble- 
mas en las ciencias y la ingeníerìa (figura 1-5). Sin embargo, muchos problemas 
que se encuentran en la práctica se pueden resolver sin recurrir a las ecuaciones 
diferenciales y a las complicaciones asoeiadas con ellas. 

El estudio de los fenómenos físicos comprende dos pasos importantes. En el 
primero se identifican todas las varíables que afectan los fenómenos, se haccn 
suposiciones y aproximaciones razonables y se estudìa la interdependencia de 
dichas variables. Se invocan las leyes y principios ffsicos pertinentes y e! pro- 
blema se formula en forma matemática, La propia ecuación es muy ilustrati- 
va, ya que muestra el grado de dcpendencia de algunas variables con respecto 
a las otras y la importancia relativa de diversos términos. En e! segundo paso 
el problema se resuelve usando un procedimiento apropiado y se ínterpretan 
los resultados. 

De hecho, muchos procesos que parecen ocLirrir de manera aleatoria y sin 
orden son gobernados por algunas leyes físicas visibles o no tan visibles. Se 
advìertan ono, las leyes están allí, rigiendo de manera coherente y predecibìe 
lo que parecen ser sucesos ordinarios. La mayor paite de tales leyes están bìen 
definidas y son bien comprendídas por los científícos. Esto hace posible pre- 
decir el curso de un snceso antes de que ocurra en realidad, o bien, estudiar 
matemáticamente diversos aspectos de un sliccso sin ejecutar experìmentos 
caros y tardados. Àquí es donde se encuentra el poder del aiiálisís. Se pueden 
obtener resultados muy exactos para problemas prácticos con más o menos 
poeo esfuerzo, utilizando un modelo matemático adecuado y realista. La pre- 
paración de los modelos de ese tipo requiere un conocìmiento adecuado de los 
fenómenos naturales que intervienen y de las leyes pertinentes, así como de un 
juício sólído. Es obvio que un modelo no realista Hevará a resultados inexac- 
tos y T por tanto, inaceptables. 

Un analista que trabaje en un problema de ingeniería con frecuencia se en- 
cuentra en la disyuntiva de elegir entre un modclo muy exacto, pero comple- 
jo, y uno sencillo. pero no tan exacto. La selección correcta depende de la 
situación que se enfrente, La selección correcta suele ser el modelo más sen- 
cillo que da lugar a resultados adecuados. Por ejemplo, el proceso de hornear 
papas o de asar un trozo redondo de came de res en un homo se puede estu- 
ditir analíticcUnente de una manera sencìlla al considerar la papa o el asado co- 
mo una esfera sólida que tenga Las propiedades del agua (fígura I-6J. E1 
modelo es bastante sencìllo. pcro los resuìtados obtenidos son suficientemen*- 
te exactos para la mayor parte de los fines prácticos. En otro ejemplo sencillo, 



FIGURA 1-5 

Modelado maiemático de los problemas 

físicos. 



La elaboración de modeíos es una 
herramienta poderosa en la ingenierfa 
que proporcíona gran visión y sencillez 
a costa de algo de exactimd. 
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cuajido analizamos las pérdídas de calor de un edificio, con el fin de selecciO’ 
nar el tamano correcto de nn calentadon se determinan las pérdídas de calor 
en las peores condiciones que se puedan esperar y se selecciona un homo que 
suministrará calor sufìciente para compensar tales pérdìdas, A rnenudo se tien- 
de a elegir un horno rnás grande como previsión a alguna futura ampliación o 
sólo para suministrar un factor de seguridad. Un análisis muy sencillo resulta- 
rá adccuado en este easo. 

A1 seleccionar el equipo de transferencía de calor es Lmportante considerai’ ias 
condiciones reales de operación. Porejemplo, al comprar un imercambiador de 
calor que manejará agua dura, se debe considerar que, con el paso del tiempo, se 
formarán algunos depósitos de calcio sobre las superfìcies de transferencia, cau- 
sando incrustación y, por consìguienle, una declinación gradual en el rendimien- 
to + Se debe seleccionar el intercambiador de calor tomando en cuenta la 
operación en esia situación adversa, en lugarde en las condiciones iniciales. 

La preparación de modelos muy exactos, pero complejos, no suele ser tan 
dificiJ. Pero no sirven de mucho a un analista si son muy difíciles y requieren 
de mucho tiempo para resolverse. En lo mínimo, el modelo debe refìejar las 
características esenciales del problema físico que representa. Existen muchos 
problemas signifìcativos del mundo real que se pueden analizar con un mode- 
lo sencillo. Pero síempre se debe tener presente que !os resultados obtenidos a 
partir de un análisis son tan exactos corno las suposiciones establecidas en la 
simplificaeión del problema. Por lo tanto, ìa solución no debe aplicarse a si- 
tuaciones para las que no se cumplen las suposiciones originales. 

Una solución que no es bastaiUe coherente con la naturaleza observada del 
problema indica que el modeio matemátìco que se ha usado es demasíado bur- 
do. En ese caso, hay que prepamr un modelo más realista mediante la elinii- 
nación de una o más de las suposiciones cuestionables. Esto dará por resuhado 
un problema más complejo que, por supuesto, es más difícil de resolver. Por 
tanto, cualquier solución para un problema debe interpretarse dentro del con- 
texto de su formulacìóm 

1-3 - CALOR Y OTRAS FORMAS DE ENERGÍA 

La cnergía puede existir en numerosas fórmàs, como térmica, mecánica, ciné- 
tica, potencial, eléctrica, magnética, química y nuclear, y su suma constituye 
la energía total E (o e en témiinos de unidad de masa) de un sistema. Las for- 
mas de energía reiacionadas con la estructura molecular de un sistema y con 
el grado de la actividad molecuiar se conocen como energía microscópica. La 
suma de todas las formas microscópicas de energía se llama energta mterna 
de un sistema y se denora por U (o u en términos de unidad de masa). 

La unidad intemacional de energía es el joule (J) o el kilqjoule (kJ — ] 000 J). 
En ei sistema inglés, la unidad de energía es la untdad térmica británica (Btu, 
British ihennal unit), que se define como la energía necesaria para elevar en 
i °F la temperatura de 1 ibm de agua a 60 e F. Las magnitudes del kJ y de ia Btu 
son casi idénticas (1 Btu = 1.055056 kj), Otra unidad bien conocida de ener- 
gía es la calorfa (1 cal = 4.186S J), la cual se defíne como ]a energía necesa- 
ria pai'a elevar en l°C ia temperatura de i gramo de agua a I4.5°C. 

Se puede considerar la energía iniema como la suma de tas energías cinética 
y potencial de las moiéculas. La parte de la energía intema de un sistemaque 
está asociada con ia energía cinética de las molécuias se conoce como energía 
sensible o calor sensibie. La vclocidad promedio y el grado de actividad de 
las moiéculas son proporcionales a la temperatura. Por consiguiente, en tem- 
peraturas más elevadas, las moléculas poseen una energía cinética más alta y, 
como resultado, el sistema tiene una energía imema también más alta. 

La energía interna también se asocia con ias fuerzas que ejercen entre sí las 
molécuias de un sistema. Estas fuerzas ligan a las moiéculas mutuamente y. 
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como serfa de esperar, son más fuertes en los sólidos y más débiles en los ga- 
ses. Si se agrega energfa suficiente a las molécuias de un sólìdo o de un Uqui- 
do, vencerán estas fuerzas moleculares y, simplemeiite* se separarán pasando 
el sistema a ser gas. Este es un proceso de cambìo de fase y, debido a esta 
energía agregada, un sistema en fase gaseosa se encuend a en un nivel más al- 
to de energía interna que si estuviera en fase sólida o Ifquida. La energía inter- 
na asociada con la fase de un sistema se llama energía latente o calor latente, 

Los cambios mencionados en el párrafo anterior pucden ocmrir sin un cam- 
bio en la composición qufmica de un sistema, La inayor partc dc los proble- 
mas de transferencia de calor caen en esta categoría y no es necesario potier 
atención en las fuerzas que ligan los átomos para reunirlos en uria molécula. 
La energía interna asociada con los enlaccs atómicos en una molécula se II a- 
ma energía química (o de enlace), en tanto que la energía intema asociada 
con los enlaces cn el interior del mieleo deì propio átomo se llama energía 
ntidear, Las cnergfas química o nuclear se absorben o liberan durante las 
reacciones químicas o nucleares, respeciivamente. 

En el análisis de los sislemas que comprenden el flujo de fluidos, con 
frecuencia se encuentra la combinación de las propiedades u y Pv. En bene- 
ficio de la sencillez y por conventencia, a esta combinación se le define como 
entalpía h * Es decir, h — u + P\\ en donde el término Pv representa la ener- 
gía deflujo del fluido (también llamada trabajo deflujo), qne es la energía 
necesaria para empujar un tluido y mantener el flujo. En el anáiisis de la ener- 
gía de los fìuidos que fluyen, es conveniente tratar la energía de flujo como 
parte de ìa energía del fluido y representar ìa energía microscópica de una 
comente de un fluido por la entalpía h (figura I -7). 

Catores específicos de gases, 
líquidos y sólidos 

Es posible que el lector recuerde que un gas itieal se define como un gas que 
obedece la relación 


Pv = RT obien. P = pRT (1-1) 

en donde P es la presión absoluta. v es el voìumen específíco, T es la tempera- 
tura termodinámica (o absoluta), p es la densidad y R es la constante de gas. En 
forma experimental, se ha observado que la relación antes dada del gas ideal 
proporciona una aproximación muy cercana al comportamiento P-v-T de los 
gases reales, a bajas densidades. A presiones bajas y temperaturas elevadas, ta 
densidad de un gas disminuye y éste se comporta como un gas ideal. En el 
rango de interés práctico, muchos gases comunes, como el aire, el nitrógeno, 
el oxígeno, el helio. el argón, el neón y el criptón, e incluso gases más pesa- 
dos, eomo el bióxido de carbono, pueden tratarse como gases ideales, con en-or 
despreciabie (con frecuencia, menor de i %). No obstante, los gases densos, 
como el vapor de agua en las plantas termoeléctricas y el vapor del refrige- 
rante en tos refrigeradores, no siempre deben tratarse como gases ideales, ya 
que suelen existir en un estado cercano a la saturación. 

Puede ser que el lector también recuerde que el calor específico se define 
como la energia requericla para elevar en un grado la temperatura de una 
unìdad de masa de una sustancia (figura 1-8). En general, esta energía de- 
pende de la manera en que se ejecuta el proceso. Suele tenerse interés en dos 
tipos de calores específicos: el calor específico a volumen constante, c,„ y el 
calor especffico a presión constante, c p . EI caior específíco a volumeri cons- 
tante, c,„ se puede concebir como la energía requerida para elevar en un grado 
la temperatura de una unidad de masa de una sustancia mientras el volumen se 



Finído que 
fluye 

Energfa = /i 



Flmcki 

esmcionario 


Energía = u 

FiGURA 1«7 


La energía intema u representa la 
energfa micrascópica de un fluido que 
no está fluyendo, en tanto que la 
eníalpta h representa la energía mí- 
croscópica de un íluido que fluye. 


m - I kg 
Ar=l°C 

Caloi especítìco = 5 k.l/kg - J C 

- • f 

5 kj 

FIGURA 18 

E1 caìor especifico es la energía re- 
querida para elevar la temperatura de 
una iinidad de masa de una sustancia 
en un grado, de una manera 
específica. 
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Aire 


Aìre 

m - 1 kg 


oil 

II 

300 -> 301 K 

É 


I 000 ì 001 K 

f 

0.718 U 

m 

0.855 kJ 


FIGURA 1-9 

B! calor espccífico de una sustancia 
auiibìj .1 eon la temperatura. 


mantiene constante, La energía requerida para hacer lo inismo cuando la pre- 
sión se mantiene constante es el calor específico a prestón constante, c p . E1 
calor específico a presión constante, c f „ es mayor que c v porque, en esta condi- 
ción, se pemiite que el sìstema se expanda y porque la energía para este tra- 
bajo de expansión tambíén debe suminístrarse al sistema. Para los gases 
ídeales, estos calores específicos están relacionados entre sí por c p ~ c y + R. 

Una unidad eomun para los calores especfficos es el kj/kg - °C o kJ/kg * K. 
Advierta que estas dos unidades son idénticas, ya que AT(°C) ~ A7TK), y un 
cambio de 1°C en la temperatura es equivalente a un cambio de I K. Asimis- 
mo, 


l y/kg * °C » i j/ g s i ki/kg - K = 1 J/g ■ K 

En generak los calores específìcos de nna sustancia dependen de dos pro- 
piedades independìentes, como la temperatura y la presión. Sin embargo, pa- 
ra un gas ideaì sólo dependen de la temperatura (fígura 1-9). A bajas pre- 
siones todos los gases reales se aproximan al comportamiento del gas ideal y, 
por to tanto, sus calores específicos sólo dependen de la temperatura. 

Los cambtos díferenciales en la energía interna u y la entalpía h de un gas 
ideal se pueden expresaren térmínos de los calores específicos como 


du — c x dT y dh — c p dT 


( 1 - 2 ) 


Los cambios fínitos en la energía interna y la entalpía de un gas ideal durante 
un proceso se pueden expresar aproximadamente usando valores de los calo- 
rcs específicos a la temperatura promedio, como 


A u = 1T y Mr = c Pt A T (J/g) 


0 * 3 ) 


o bien. 



Los valores de c v y c p de las sustancìas 
incompresibles son idcnticos y se 
denotan por c. 


MJ = mc Kptam \T y \H = mc r _ ^ ÀT (J) 


0 - 4 ) 


en dtmde m es la masa del sistema. 

Una sustancia cuyo volumen específico (o densidad especifica) no cambia 
con ia temperatura o la presión se conoce como sustancia incompresible. Los 
volúmenes específícos de los sólidos y los iíquidos permanecen constantes du- 
rante un proceso y, por tanto, se pueden aproximar como sustancias incompre- 
sibles sin mucho sacrificio en la exactiuid. 

Los caiores especffícos a volumen constante y a presión constante son idén- 
licos para las sustaneias incompresibles (figura 1-10). Por io tanto, para los só- 
lidos y ios líquidos, se pueden quitar los subíndices en c v y c p y estos dos 
calores específicos se pueden representar por un solo símbolo, c. Es decir, c p 
= c,. — c. También se pudo deducir este resuitado a partir de las defíniciones 
físicas de calores cspecíficos a volunien constante y a presión constante. En el 
apéndice se dan los calores especfficos de varìos gases, líquidos y sólìdos co- 
munes. 

Los calores específicos de las sustancias incompresibies sólo dependen de 
ia temperatura. Por lo tanlo, el cumbio en la encrgía interna de sólidos y líqui- 
dos se puede expresar como 


\U = mc plim \T tJ) 


0 - 5 ) 
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en donde C prvm es el calor específico promedio evaluado a la temperatura pro- 
medio. Note que el cambio en la energía intema de los sisíemas que permane- 
cen en una sola fase (líquido, sólido o gas) durante el proceso se puede 
determínar con mucha facilidad usando los calores especffícos promedìo. 


Transferencia de la energía 

La energía se puede transferir hacia una masa dada, o desde ésta, por dos me- 
canismos: calor Q y trabajo W. Una interacción energética es U'ansferencia de 
calor si su fuerza impulsora es una difercncia de temperatura. De io contrario, 
es trabajo. Tanto un pistón que sube, como uńa flecha rotatoria y un alambre 
eléctrico que crucen las fronteras del sistema, están asociados con interaccio- 
nes de trabajo. E1 trabajo realizado por unidad de tiempo se liama potencia y 
se denota por W. La unidad de potencia es el W o el hp (I hp = 746 W). Los 
motores de automóvites y las turbinas hidráulicas, de vapor y de gas producen 
trabajo; las compresoras, bombas y mezcladoras consumen trabajo. Advierta 
que la energía de un sistema disminuye conforme realiza trabajo y aumenta si 
se realiza trabajo sobre éi. 

En la vida diaria con frecuencia se hace referencia a las formas latente y 
sensible de la energía interna como calor y se habla del contenido de calor de 
los cuerpos (figura 1-11). Sin embargo, en ia termodinámica a esas formas 
de energía se les suelc mencionar como energía térmìca, con el fìn de impe- 
dirque se tenga una confusión con la transferencia de calor. 

E1 lérmino calor y las frases asociadas, como jlujo de calor. adición de ca- 
lor, recliazo de calor, absorción de calor, ganancia de calor, pérdida de calor, 
almacenamiento de calor, generaciàn de calor, calentamiento eléctrico, calor 
latente, calor del cuerpo y fuente de calor, son de uso común hoy en día y el 
intento de reemplazar calor en estas frases por energía ténnica sólo tuvo un 
éxito limitado. Estas frases están profundamenle airaigadas en nuestro voca- 
bulario y las usan tanto la gente común como los científicos sin que se tengan 
confusiones. Por ejempìo, la frase calor del cuerpo se entiende que quiere dar 
a entender el contenido de energía ténnica de un cuerpo, Del mismo modo, se 
eniiende que por jhtjo de calor se quiere decir la transferencia de energta tér- 
mica , no ei flujo de una sustancia semejante a un fluido llamada calor. aun 
cuando esta última interpretación incorrecta, basada en ia teoría del calórico, 
es el origen de esta frase. Asimismo, la transferencia de calor hacia un sistema 
con frecuencia se menciona como adición de calor y la transferencia de calor 
hacia afuera de un sistema como rechazo de calor. 

Manteniéndose alineados con la práctica actual, llamaremos a !a energía tér- 
mica calory a la transferencia de energía térmica transferencia de calor. La 
cantidad de calor transferido durante el proeeso se denota por O. La cantidad 
de calor transferido por unidad de tiempo se llama razón de transferencia de 
calor y se denota por Ó. E1 punto arriba representa la derivada respecto a) 
tiempo, o “por unidad de tiempo". La veìocidad de transferencia de calor, Q. 
tiene la unidad J/s, !o cual es equivalente a W. 

Cuando se cuenta con la razón de transferencia de calor, Q. entonces se 
puede determinar la cantidad total de transferencia de ealor Q durante un in- 
tervaio de tiempo A t a partir de 



Tfansferencia 
de calor 


25 °C 


FIGURA 1-11 

Las formas sensible y latente de energía 
intema se pueden transferir como 
resultado de una diferencia de 
temperatura y se mencionan como 
calor o energta térmica. 



U) 


(Ì-8) 


siempre que se conozca la variación de Q con el tiempo. Para el caso especial 
de Ó = constante. la ecuación anterior se reduce a 

Q^QM (J) (t-7) 
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La razón de transferencìa del calor por unidad de área perpendicular a la di- 
rección de esa transferencia se llama flujo de calor y el flujo promedio de ca- 
lor se expresa como (fígura 1-12} 



A 6m 2 

FI6URA 1-12 


Q = 24 W 
= const. 


E1 flnjo de calor es la transferencia de 
calor por unidad de tiempo y por unìdad 
de área , y es igual a q — QÌA euando Q 
es nnìforme sobre el área À. 


4 



(W/nr) 


( 1 - 8 ) 


en donde A es el área de transferencia de caìor En unidades inglesas, la uni- 
dad de fíujo de calor es Btu/h ■ ft 2 . Note que el flujo de ealor puede variar con 
el tiempo así como con la posición sobre una superficie. 


EJEMPLO M Calentamiento de una bola de cobre 

Una bo!a de cobre de 10 cm de diámetro se va a calentar desde 100 Q C hasta £ 
una temperatura promedio de 150X, en 30 minutos (figura 1-13). Tomando la m 
densídad y el caior específico promedìos del cobre en este rango de temperatu- u 
ra como p - 8 950 kg/m 3 y c p = 0.395 kJ/kg ■ °C t respectívamente, determíne m 
a) ta cantídad total de transferencia de calor a la bola de cobre, b) la razón pro- & 
medío de transferenda del calor a la bcla y c) el flujo promedio de calor. 

É 



SOLUCIÓN La bola de cobre se va a calentar desde 100°C hasta 150°C. Se 
van a determìnar la transferencia total de ca!or r la razón promedìo de transfe- 
rencia del calor y e! flujo promedio de calor, 

SupQSición Se pueden usar las propiedades constantes para el cobre a ia tem- 
peratura promedjo. 

Propiedades La densidad y eì calor específlco promedíos del cobre se dan co- 
mo p = 8 950 kg/m 3 y c p - 0.395 kJ/kg ■ X. 

Anáiisis a) La cantidad de calor transferida a la boia de cobre es sencillamén- 
te el cambio en su energía interna y se determina a partir de 

Transferencia de energía al sistema = Aumento de energía del sistema 


FIGURA 1-13 

Esquema para el ejemplo 1 -1, 


Q = AU = mCpnn (T z - Ti) 


en donde 


in = pV = ~pD J = ~( 8 950 kg/m 3 )(0. ] m)- 1 = 4.686 kg 
Sustituyendo 

Q = (4.686 kg)(0,395 kJ/kg ■ °C)(150 - 100)°C = 92.6 kj 

Por lo tanto, es necesario transferir 92.6 kJ de caior a la bola de cobre para ca- 
ientarla de 100°C hasta 150°C. 

b) Normalmente la razón de transferencia de! calor durante un proceso cambia 
con el tiempo. Sin embargo, se puede determinar la razón promedio de transfe- 
rencia del calor al dividir la cantidad total de esta transferencia entre el inter- 
valo de tìempo. Por lo tanto, 

é-. = s-7wi = 0 ' 0514kJ ' s - 51 ’ 4W 

c) El flujo de calor se define como la transferencia de calor por unidad de tiem- 
po por unidad de área, o sea, la razón de transferencia del calor por unidad de 
área. Por lo tanto, en este caso, el flujo promedio de calor es 
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Qjmm Qptom 

<?P»ra - 


51.4 W 
•n"(0.1 m) 1 


I 63« W/m 1 


Discusión Note que el flujo de calor puede variar con la ubicación sobre una 
superficie. El valor antes calculado es el flujo promedio de calor sobre toda la su- 
perficie de la bola. 


1-4 - PRIMERA LEY DE LA TERMODINÁMICA 

La primera ley de la termodinámica, también conocida como principio de 
conservación de la energía, expresa que en el curso de un proceso, la ener- 
gía no se puede crear ni destruir; sólo puede cambiar lasformas. Por lo tanío, 
toda pequena cantidad de energía debe tomarse en cuenta en el curso de un 
proceso. E1 principio de conservación de ia energía (o balance de energía) para 
cuaíquier sistema que pasa por cualquier proceso se puede expresar como 
sigue: El cambio neto (aumento o dìsmìnución) en la energía total de un sis- 
tema en el curso de un proceso es igual a la diferencia entre la energía total 
que entra y la energía total que sale en el desarrollo de ese proceso. Es decir, 


1 Energia total \ 

^Energía total\ 

/Cambio en la^ 

que entra en el - 

que sale del = energía toial 

^ sistema / 

\ sistema / 

\ deJ sistema / 


Dado que la energía se puede transferír hacia un sistema, o hacia afuera de és- 
te, por medio de calor t trabajo y flujo de masa , y que la energía total de un 
sistema simple compresìble consta de las energías interna, cinédca y poten- 
cial, el balance de energía para cualquier sistema que pasa por cualquier pro- 
ceso se puede expresar como 


E - E 

^LÍU 


Tmjisfcrciicíu nc(u tlc 
e neniíi) |>or cíiIot, tniihiiitj 
y iiiu.ì:i 




CoinbÌM cn lu> cncrgía^ 
inicríiíi. àntitíca. 
puiciwhiL crc. 


Uì 


(1-10) 


o bien, en la forma de razones. como 


E c nt E s}í ] dE^ Uiw Jdt 


(W) (1-tl) 


Vt LoesdiiiJ de lu trurisl'crciiciu VsLvridqd dul cambí(> cn Lils. 
iicu dc ctici^fn. por caior. cncrgńis iute m n. c tnèticii. 

(jahajo y mu!iu pnlcnLÌaJ, l*Ic. 


La energía es una propiedad y el valor de una propiedad no cambia a menos 
que cambie el estado del sistema. Por lo tanto, el cambio en ìa energía de un 
sistema es cero (AE SÌ£lcma = 0) si el estado de ese sistema no cainbia durame el 
proceso, entonces el proceso es estacionario. En este caso, el balance de ener- 
gía se reduce a (figura 1-14) 


Caior 

Trabajo 

Masa 



Sistema 

estacionario 



CaJor 

Trabajo 

Masa 


Eskuio estacionaruK 
fomta de razones: 



Riwvhi dc intnsrímncbi neia 
dt L eiHerg/ii, lutis tidL-niro. 
por v'idnr. iruhajo y maut 



Raim dc rfitnsftfrf iiL’in nciia 
<Jc criLTgis, hsti u Al' imíth., 
por calor, trahaju v mu-si 


tM2) 


En ausencia de efectos signitìcativos eléctricos, magnéticos, de movimiento, gra- 
vitatorios y de tensión superfícial (es decir, para sistemas compresibles simples 


” ^sal 

FIGURA 144 

En operación estable, la velocidad de 
iransferencia de energía hacia un sistema 
es igua) a la velocidad de iransferencia 
de energía hacia afuera de ese sistema. 
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estacionarios), el cambio en ìa energía total de uo sistema durante un proceso es 
sencillamente el cambio en su energía intema\ es decir, — At/ siiitema . 

En ei análisis de la transferencia de calor, es usual tener ínterés únicamente 
en las formas de energia que se pueden transferir como resuitado de una dife- 
rencia de temperatura; es decir, el calor o energía térmica. En esos casos resul- 
ta conveniente escríbir un balance de calor y tratar la conversión de las 
energías nuclear, química, mecánica y eìéctrica hacia energía térmica como ge- 
neraeión de cator. En ese caso, ei balance de energía se puede expresar como 



Calor especítica “ c v 
Míisu m 
Temp* iriTClal = 


( T t -T 2 ) 

F1GURAM5 

En ausencia de cualesquiem interac- 
ciones de trabajo, el camblo en el con- 
tenido de energia interna de un sístema 
cerrado es igual a ìa transferencía neta 
de calor. 



Genl ~ ^gsri ^^ìitmìaí , íKlejHu (1*13) 

Tfmwítrnriíc«i ticiu Gaiefiiriiìii CíiitiIíìh e n Iji cimíijjiji 

de csikir Je L’iilnr Ijffmìca Jcl s wifinii 

Balance de energía para sistemas cerrados 
(masa fija) 

Un sistema cerrado consta de una masafìja , La energía lotal E para la mayor 
parte de los sistemas que se encuentran en la práctica consiste en la energía in- 
tema U. Éste es en especial el caso para ìos sistemas estacionarios, ya que no 
comprenden cambios en ia velocidad o elevación durante el proceso. En ese 
caso, la relación del balance de energía se reduce a 

Sistema cermdo estadonarìo: E^ t - E iùt — AU — mc,AT (J) <t-14) 

en donde se expresa el cambio en la energìa intema en términos de ía masa m, 
el calor especínco a volumen constante c r , y el cambio en la tempcratura, àT, 
del sistema. Cuando el sistema sóio comprende transferencia de calor y nin- 
guna interacción de trabajo cruza su frontera, !a relacìón dei balance de cner- 
gía se reduce todavía más hasta (figura 1-15) 

Sisiema cerrado esiacionario. sin rrabajo: Q — mc,AT (J) (1-15) 

donde Q es la camidad neta de la transferencia cìe calor que entra o sale del 
sistema. La anterior es la forma de la relación del balance de energía que se 
usará con más frecuencia al tratar con una masa fija. 


Balance de energía para sistemas 
de flujo estacionario 

Un gran número de aparalos de ingenierfa, como los calentadores de agua y los 
radiadores de los amomóviles, implica tlujo de masa, hacia adentro y hacia afue- 
ra de un sìstema, y se consideran como volúmenes de contwL La mayor parte de 
los volúmenes de control se analizan en condieiones estacionarias de operación. 
EI término estacionario significa nìngún camhio con eì tiempo en una ubicación 
específíca. Lo opuesto a estacionaiio es no estacionario o transitońo. Asimismo, 
el término uniforme implica ningún camhìo con la posicìón en toda una supeifi- 
cie o región en un tiempo específíco. Estos significados son coherentes con su 
uso cotidiano [novia estable (estacionaria), disUibución uniforme, etcéteraf E1 
contenido total de energía de un volumen de eontrol durante un proceso deflu- 
jo estacìonario permanece constante (£ V c = constante). Es decín el eambio en 
la energfa total del volumen de control durante un proceso de este típo es cero 
(A£ vc — 0). Por tanto, la cantidad de energía que entra en un volumen de con- 
trol en todas las formas (calor, trabajo, transferencìa de masa) para un proceso 
de flujo estacionario debe ser igual a la cantidad de energía que sale de éL 
La cantidad de masa que fluye a través de una sección transversal de un apa- 
rato de flujo, por unidad de tiempo, se llama gasto de masa y se denota por tìi* 
Un fluido puede fluir hacia adentro o hacia afuera de un volumen de control a 
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través de tubos o ductos. E1 gasto de masa de un fluido que fluye en un Lubo o 
ducto es proporcionaì al área de la sección transversal À c de ese tubo o ducto, 
la densidad p y la velocidad V del fluido. E1 gasto de tnasa a través de un área 
díferencial dA c se puede expresar como 5m - pY^dA^ en donde % es la com- 
ponente de la velocidad perpcndicular a dA c . E1 gasto de masa a través de to- 
da el área de la sección transversal se obtiene por imegración sobre A c * 

A menudo se puede considerar, en forma aproximada, que el flujo de uo 
fluído por un tubo o ducto es unidimensìonaL Es dedr, se puede suponer que 
las propiedades varían sólo en una dìrección (la del flujo). Como resultado, se 
supone que todas las propiedades son umformes en la sección trartsversal per- 
pendicular a la dirección del fìujo y también se supone que las propiedades 
tienen valores promedio en masa sobre toda la seccìón transversal. En la apro- 
ximación de flujo unidimensionaU el gasto de masa de un fluìdo que fluye en 
un tubo o dueto se puede expresar como (figura 1-16) 

m=p*VA c (kg/s) (1-18) 

en donde p es la densidad del fluido, Y es la velocìdad promedio del mismo 
en la dirección del flujo y À c es el área de la sección transversal del tubo o 
ducto. 

E1 volurnen de un fluido que fluye por un tubo o ducto por imidad de tiem- 
po se llama gasto volumétrico V y se expresa como 


A c = kD~!A — " 

v a 

m -pVÀ c 

para un tubo 


circUlar 




FIGURA 1-16 

E1 gasto de masa de un fluido eti una 
sección transversal es igual al pioducto 
de la densídad de ese fluido, la 
velocìdad promedio del mismo y el área 
de la sección transversal. 


V=YA c = j (m-Vs) (1*17) 

Note que el gasto de masa de un fluido por un tubo o ducto permanece cons- 
tante durante el flujo estacionario. Sin embargo, éste no es el caso para el gas- 
to volumétrico, a uienos que la densidad del fluida permanezca constante. 

Para un sistema de flojo estacionario con una entrada y una salida, la ve- 
locidad deì flujo de masa hacia adentro del volunien de control debe ser igual 
a la veiocidad del flujo de masa hacia afuera de él; es decir, m em — rà sa | — m. 
Cuando los cambios en las energias cinética y potencial son despreciables, 
que es el caso más comùn, y no se tiene interacción de trabajo, el balance de 
energta para tal sistema de flu jo estacxonarìo se reduce a (fígura 1-17) 

Q — fhAh = mCpAT (Id/s) (t-18) 

en donde Q es la velocidad de ia transferencia neta de calor hacia adentro o 
hacia afuera del volumen de control. La anterior es la forma de relación de ba- 
ìance de energía que se usaiá con la inayor frecuencia para los sistemas de flu- 
jo estacionario. 


L 


VoJumcn de control 


FIGURA 1-17 


En condiciones estacionanas, ìa 
velocidad neta de transferencia de 
energía hacía un fluido en un volumen 
de control es iguai a la velocidad tle 
mcremento en ìa energía de la corriente 
dc fluido que fluye a través de ese 
volumen. 


Balance de energía en ia superficie 

Como se mencionó al inicio del capítulo, el calor se transfiere por Jos meca- 
nismos de conducción, convección y radiación y, a rnenudo, el calor cambia 
de vehículos a medida que se transfiere de un medio a otro. Por ejemplo, el ca- 
lor conducido hasta la superficie exterior de la pared de una casa en inviemo 
es transferido por convecciòn, por el aire frío del exterior, conforme es irradìa- 
do hacia los alrededores frios + En esos casos puede ser necesario seguir el ras- 
tro de las interacciones energéticas en la superficie y esto se hace aplicando el 
principÌG de conservación de la energía a ìa superíicie. 

Una superficie no conxiene volumen ní masa y, por tanto, tampoco energía. 
Por io mismo, una superficìe se puede concebir como un sistemafícticio cuyo 
contenido de energía permanece constante durante un proceso (precisamente 
como un sistema de estado estacionario o de flujo estacionario). Entonces el 
balance de energta para una superficie se puede expresar como 

Balance de energfa en la superfide: È em — È^ (1-19) 
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FIGURA 1-18 

Interacciones cncrgéticas en la supcrficie 
exterior de la parcd de una casa. 


Esta relación es válida tanto para condiciones estacionarias como transitorias 
y el balance de energía en la superficie no comprende generación de calor 
puesto que una superficie no tiene volumen. En la figura 1-18 ei balance de 
energía para la superficie exterior, por ejempío, se puede expresar como 

Q\ = Qz + Qì d-20) 

donde es la conducción a través de la pared hasta la superficie, Q 2 es la 
convección de calor de la superficie hacia el aire del exterior y Q 2 es la radia- 
ción neta de la superficie hacia los alrededores. 

Cuando no se conocen las direcciones de las interacciones, se puede suponer 
que todas se dirigen hacia la superfície y el balance de energía en la superficie 
se puede expresar como 2 £ en , = 0. Note que las interacciones en la dirección 
opuesta ftnalizarán con valores negativos balanceando esta ecuación. 



FIGURA 1-19 

Esquema parael ejemplo 1-2. 


EJEMPLO f-2 Calentamiento de agua en una tetera eléctrica 

Se van a calentar 1.2 kg de agua líquida, inicialmente a 15°C, hasta 95°C en • 
una tetera equipada con un elemento eìéctrico de calentamiento de 1 200 W B 
en su interior (figura 1-19). La masa de la tetera es de 0.5 kg y tiene un calor “ 
específico promedio de 0.7 kJ/kg • °C. Tomanòo el calor específico deí agua co- * 
mo 4.18 kJ/kg • °C y descartando cualquier pérdida de calor proveniente de la jjjj 
tetera, determine cuánto tiempo tardará en calentarse el agua. 


SOLUCIÓN Se va a calentar agua líquida en una tetera eléctrica. Se va a de- 
terminar el tiempo de calentamiento. 

Suposiciones 1 La pérdida de calor proveniente de la tetera es despreciable. 2 
Se pueden usar propiedades constantes tanto para la tetera como para el agua. 
Propiedades Los calores específicos promedio se dan como de 0.7 kJ/kg • °C, 
para la tetera, y de 4,18 kJ/kg • °C, para el agua. 

Anátisis Se toma la tetera y el agua en ella como el sistema, el cual es cerra- 
do (masa fija). En este caso, el balance de energía se puede expresar como 


= A £U 


£em = At/, 


"i" ^L/|eiera 


Entonces la cantidad de energía necesaria para elevar la temperatura del agua 
y la de la tetera desde 15°C hasta 95°C es 

£em (mcár) agua + (mcAT)^ 

= (1.2 kg)(4.18 kJ/kg • °C)(95 - 15)°C + (0.5 kg)(0.7 kJ/kg • °C) 

(95 - 15)°C 

= 429.3 kJ 

La unidad eléctrica de caìentamiento de 1 200 W suministrará energía a razón 
de 1.2 kW, o sea, 1.2 kJ por segundo. Por lo tanto, el tiempo necesario para 
que este calentador suministre 429.3 kj de calor se determina a partir de 

^ _ Energía total transferida _ _ _ 429.3 kJ _ 35g 

Velocidad de transferencia de la energía £ ttan , fcrencia 1-2 kJ/s 

= 6.0 min 
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Discusíón En realidad, tomará más de 6 minutos reaíízar este proceso de ca- 
lentamiento, ya que es inevìtabfe alguna pérdtda de calor en eì curso deí 
mìsmo. Igualmente, ías unidades del calor específíco kJ/kg - °C y kJ/kg ■ K son 
equivalentes y pueden intercambiarse. 


EJEMPLO U3 Pérdida tíe calor en los ductos de calefacción 
en un sótano 

Una seccíón de 5 m de largo de un sistema de catefaccìón de una casa pasa a 
través de un espacìo no calentado en el sótano (fígura 1-20), La seccíón trans- 
versal del ducto rectangular del sistema de calefacción es de 20 cm x 25 cm. 
El aire caliente entra en el ducto a 100 kPa y 60°C, a una velocidad promedio 
de 5 m/s. La temperatura deì aire en eí ducto cae hasta 54°G como resultado de 
la pérdida de calor hacia el espacio frfo en el sótano. Determíne la razón de la 
pérdìda de calor del aire en el ducto hacia el sótano en condicìones estacio- 
narias. Asimismo, determine el costo de esta pérdida de calor por hora sì la 
casa se calienta por medio de un calefactor de gas naiural que tiene una efi- 
ciencia de 80% y el costo del gas natural en esa zona es de 0,60 dólar/therm 
(1 therm = 100 000 Btu = 105 500 kJ). 

SOLUCIÓN La temperatura del aíre en el ducto de calefacción de una casa cae 
como resultado de 1a pérdida de calor hacia el espacto frío en el sótano. Se van 
a determínar la razón de la pérdida de calor de! aìre caliente y su costo. 
Suposiciones 1 Existen condiciones estacionarias de operación. 2 El aire se 
puede tratar como un gas rdeaí con propiedades constantes a la temperatura 
ambiente. 

Propiedades El calor específico a presión constante del aíre a la temperatura 
promedio de (54 + 60J/2 = 57°C es de 1.007 kJ/kg ■ °C (tabla A-15). 

Anátisis Se toma la sección del sótano del sistema de calefacción como nues- 
tro sistema, el cual es de flujo estacíonarío. Se puede determínar la razón de la 
pérdida de calor del aire en el ducto a pariìr de 

Q — mc p &T 

donde m es el gasto de masa y &T es la caída en la temperatura. La densídad 
del aìre en las condìciones de entrada es 

p ~ — =- 100 kPa-_ | 

P RT (0.287 kPa • m Vkg K)(60 + 273)K ^ 

E! área de la secciórt transversal del ducto es 

A c = (0.20 m)(0.25 m) = 0.05 m- 

Entonces el gasto de masa de aire que pasa por el ducto y la razón de pérdida 
de calor quedan 

m = pTA r = (1.046 kg/m 3 ){5 m/s)(0.05 m 2 ) = 0.2615 kg/s 



Q pèrdida " C p (T cm ~ n.,) 

= (0.2615 kg/s)(1.007 kJ/kg • °C)(60 - 54)°C 
= 1.58 kj/s 
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o sea r 5 688 kJ/h. El costo de esta pérdída de caíor para el propìetario de la casa es 


Costo de la pérdida de calor = 


(Razón de la pérdida de calor) X 
(Costo imitarìo de la entrada de energía) 

Efìciencia del calefactor 


(5688 kJ/h){(L6() dólar/therm)/ 1 therm \ 
Ò.8Ò \105500 kJ/ 


= 0,ií)íf dólar/h 


Oiscusión La pérdida de caíor por ios ductos de calefaccíón en el sótano le es- 
tá costando al propìetario de la casa 10,8 centavos de dólar por hora, Supo’ 
niendo que el calentador opera 2000 horas durante Ja temporada de 
calefacción, el costo anua! de esta pérdida de calor totaliza 216 dótares. La 
mayor parte de este dìnero se puede ahorrar aislando Jos ductos de caíefacclón 
en las zonas no calentadas. 



FIGURA 1-21 

Esquema parael ejemplo 1-4, 


EJEMPLO 1-4 Calefaccion eléctrica de una casa ubicada 
a gran altitud 

Considere una casa que tiene un espacio de piso de 2 000 ft 2 y una altura pro- 
medío de 9 ft y que se encuentra a 5 000 ft sobre el nivel deJ mar en donde la 
presión atmosférìca estándar es de 12.2 psia (figura 1.21). Inìcialmente, 1a ca- 
sa está a una temperatura uniforme de 50°F. Ahora se enciende el calefactor 
eléctrico y funcíona hasta que la temperatura del aire en la casa se eìeva hasta 
un valor prcmedio de 70 D F, Determine la cantidad de energía transferída al aì- 
re suponiendo que a) la casa es hermética a! aire y, por tanto, no hay fugas de 
éste durante el proceso de calentamiento y b) algo de aíre se escapa por las 
gríetas conforme el aire caliente que está en la casa se expande a presión cons- 
tante. Determíne también el costo de este calor para cada caso f si el precío de 
la electdcidad en esa zona es de 0,075 dólar/kWh, 


SOLUCIÓN El aire en la casa se calienta por medio de un calentador eléctrico. 
Se debe determinar la cantídad y el costo de Ja energía transferìda al aire, para 
los casos de volumen constante y presión constanìe. 

Suposìciones 1 E! aire se puede consíderar un gas ideal con propiedades cons- 
tantes, 2 La pérdida de calor desde la casa durante el curso del calentamìento 
es despreciabie, 3 El volumen ocupado por los muebles y otras cosas es des- 
precìable. 

Propiedades Los calores especffícos del aire a la temperatura promedio de (50 
+ 70)/2 = 60T son c p = 0.240 Btu/lbm * R y c r = c p - R = 0.171 Btu/lbm ■ 
R (tablas A-llyA-151). 

Anátisis El votumen y la masa del aire en la casa son 

V = (Área de piso)(Altura) = (2000ft 2 )(9 ft) = 18 000 ft 3 

= PV = (12.2 psia)(l 8 000 ft 3 ) = 

RT (03704 psia * ftYtbm ■ R)(50 + 4óO)R 

a) La cantidad de energía transferìda al aìre a volumen constante es sencìlta- 
mente ei cambio en su energía tnterna y se determina a parfir de 

^ent, voliunen con&tanlc fìì C\, A T 

= (1 162 lbm)(0.171 Btu/lbm - °F)(70 - 50)°F 

= 3974 Btu 
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A un costo unitario de 0,075 dólar/kWh, ei costo total de esta energía es 

Costo de la energía - (Cantídad de energíaj(Costo unitaiio de la energía) 
= (3 974 Btu}(0.075 dólar/kWh)(|^y^j 
= 0.087 dólar 

b) La cantidad de energía transferìda a! aire a presión constante es el cambio 
en su entalpía y se determina a partìr de 

prCAÌún cùnstantó ^^aire ÌHCp&T 

= {1162 lbm)(0.240 Btu/lbm ■ °F)(70 - 50)°F 
= 5578 Btu 

ń un costo unìtario de 0.075 dólar/kWh, el costo total de esta energla es 

Costo de !a energfa - (Cantidad de energía)(Costo unitario de la energía) 
= (5 578 Btu)(0.Q75 dólar/kWh)(|^yy^j 
— 0.123 dólar 

Dtsctísión En el prìmer caso T elevar la temperatura del aire en esta casa T de 
50°F hasta 70T t cuesta alrededor de 9 centavos de dólar y ( en el segundo T 12 
centavos. La segunda respuesta es más realista, ya que todas las casas tienen 
grìetas, en especial alrededor de ías puertas y ventanas, y P en esencia, la pre- 
sión dentro de ia casa permanece constante en el curso del proceso de calen- 
tamiento. Por io tanto, en ia práctica, se aplìca el segundo enfoque. Sin 
embargo ( esta óptica conservadora predíce un tanto en exceso la cantidad de 
energía que se u$a r puesto que algo del aìre se escapa a través de las gríetas 
antes de calentarse hasta 70 & F + 


1-5 ■ MECANISMOS DE TRANSFERENCIA DE CALOR 

En la sección l-l se definió el calor como la forma de energía que se puede 
dansferir de un sistema a otro como resultado de la dìferencia de temperatura. 
Un análisís temiodinámico se interesa en la cantìdad de transferencìa de calor 
conforme un sistema pasa por un proceso, de un estado de equilibrio a otro. La 
ciencia que trata de la determinación de las razones de esas transfereneias de 
energía es ta transferencìa de calot: La transferencía de energía como calor 
siempre se produce del medio que tiene la temperatura más elevada hacia el 
de temperatura más haja, y la transferencia de calor se detiene cuando los dos 
medios alcanzan la misma temperatura. 

Eì calor se puede transferir en tres modos diferentes: conducción , convec- 
cìón y radiacìón, Todos los modos de transferencia de calor requieren la exis- 
tencia de una diferencía de temperatura y todos elios ocurren del medio que 
posec la temperatura más elevada hacia uno de temperatura niás baja. Ense- 
guida se da una breve ciescripción de cada modo. En los capítulos posteriores 
de este texto se da un estudio más detaliado de estos modos. 

1-6 - CONDUCCIÓN 

Lu conducción es la transferencia de energía de las partículas más energéticas 
de una sustancia hacia las adyacentes menos energéticas, como resultado de 
interacciones entre esas partículas. La conduccíón puede tener lugar en los só- 
lidos, iíquidos o gases, En los gases y líquidos la conducción se debe a las co- 
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0 (— K 

FIGURA 1*22 

Conducción de calor a iravés de una 
pared plana grande de espesor A.v 
y área A. 


lisiones y a la difusión de las moléculas durante su movimiento aleatorio. En 
los sólìdos se debe a la combínación de las vìbracìones de las moléculas en 
una retícula y al transporte de energía por parte de los eleettones libres. Por 
ejemplo, Ilegará el momento en que una bebida enlatada fria en un cuarto cáii- 
do se caliente hasta la temperatura ambiente como resuhado de la transíerencia 
de calor por conducción, del cuarto hacìa la bebida, a través del aìuminio. 

La rapidez o razón de la conducdón de calor a través de un medio depende 
de la configuración geométńca de éste, su espesor y d materìal de que esté he- 
cho, así como de la dìferencia de lemperatura a través de él, Se sabe que al en- 
volver un tanque de agua caiiente con tlbra de vidrio (un material aislante) se 
reduce la razón de la pérdída de calor de ese tanque, Entre más grueso sea eì 
aislamiento. menor será la pérdida de calon También se conoce que un tanque 
de agua caliente perderá calor a mayor rapidez cuando se baja ía temperatura 
del cuarto en donde se aloja, Además, entre más grande sea el lanque, mayor 
será el área superfícial y, por consiguienie, la razón de )a pérdida de calor. 

Considere una conduccidn de estado estacionario de calor a través de una 
pared plana grande de espesor àx■ = L y área A, como se muestra en la fígura 
1-22. La difereneía de temperatura de uno a otro lado de la pared es AT = T 2 
— Tj. Los experimentos han demostrado que la razón de la transferencìa de ca- 
lor, Q, a través de la pared se duplica cuando se duplica la diferencia de tem- 
peratura A T de uno a otro lado de ella, o biem se duplica el área A 
perpendicular a la dirección de la transferencia de calor; pero se reduce a la 
mitad cuando se duplica el espesor L de la pared. Por tanto, se concluye que 
la razón de la conduccìón de calor a través de una capa pìana es pmporcio- 
nal a la diferencia de temperatura a través de ésta y al área de transferencia 
de calor pero es inversamente proporckmal al espesor de esa capa\ es decir, 


o bíen. 


0 > , j a a ì * „ (Área)(Diferencia de temperatura) 

Razon de conduccion del calor & ------ c -- 

Espesor 



a) Cobre (Ar- 401 W/m ■ D C| 


30 X 



20"C 



1 480 W/m- 


I m 


b) SìUemo (k= 148 W/m X) 

HGURA 1*23 

La razón de condueeión del calor a 
través de un sólìdo es directamente 
proporcìonal a su conductividad térmica. 


(W> M-21) 

en donde la constame de proporcionalidad k es la conductividad térmica del 
material, que es una medida de lci capacidad de un muterial para ccmducir ca- 
lor (figura 1-23). En el caso límite de A.v —> 0, la ecuación que acaba de darse 
se reduce a ta forma diferencial 

Q^ n{ =-kA~ (W) (1*22) 

la cual se llama ley de Fourier de la conducción del calor, en honorde J. Fou- 
rier, quien la expresó por primera vez en su texto sobre transferencia de ealor en 
1822. Àquí. dTídx es el gradiente de temperatura. el cual es la pendiente de la 
curva de temperatura en un diagrama T-x (ìa razón de cambio de T con mspecto 
a x), en la ubicación x. La relación antes dada indica que la razdn de conducción 
del calor en una dirección es proporcional al gradíentede temperatura en esadi- 
rección. EI calor es conducido en la dirección de la temperatura decreciente y ei 
gradiente de temperatum se vuelve negativo cuando esta úitima decrece al cre- 
cer A'. E! signo negativo en la ecuación 1-22 garandza que la transferencia de ca- 
lor en la direcrión jc posili va sea una cantidad positiva. 

E1 área A de transferencia de calor stempre es normal (o perpendicular) a la 
dirección de esa transferencia. Por ejemplo, para la pérdida de calor a través 
dc una pared de 5 m de ìargo, 3 m de aho y 25 cm de espesor, el área de trans- 
ferencia de calor es A — 15 nr. Note que el espesor de la pared no tiene efec- 
to sobre A (figura I -24). 
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” EJEMPLO 1-5 Costo de la pérdida de calor a través de un techo 

" El techo de una casa calentada eléctricamente tiene 6 m de largo, 8 m de an- 

S cho y 0.25 m de espesor y está hecha de una capa plana de concreto cuya con- 
ductividad térmica es k = 0.8 W/m • °C (figura 1-25). Las temperaturas de las 
■ superficies interior y exterior se miden como de 15°C y 4°C, respectivamente, 
■ durante un periodo de 10 horas. Determine a) la razón de la pérdida de calor a 
■ través del techo esa noche y b) el costo de esa pérdida de calor para el propie- 
" tario de la casa, si el costo de la electricidad es de 0.08 dólar/kWh. 

SOLUCIÓN Las superficies interior y exterior del techo plano de concreto de 
una casa calentada eléctricamente se mantienen a temperaturas especificadas 
durante una noche. Se van a determinar la pérdida de calor a través del techo 
esa noche y su costo. 

Suposiciones 1 Existen condiciones estacionarias de operación durante toda la 
noche dado que las temperaturas de las superficies del techo permanecen 
constantes a los valores especificados. 2 Se pueden usar propiedades constan- 
tes para el techo. 

Propiedades La conductividad térmica del techo se da como k = 0.8 W/m • °C. 
Análisis a) Nótese que la transferencia de calor a través del techo es por con- 
ducción y que el área de éste es A = 6 m x 8 m = 48 m 2 , la razón de la trans- 
ferencia de calor en estado estacionario a través del techo se determina por 

T\ - T 2 (15 - 4)°C 

Q = kA —= (0.8 W/m • °C)(48 m 2 ) ■ oc = 1 690 W = 1.69 kW 
L U.Zj m 

b) La cantidad de pérdida de calor a través del techo durante un periodo de 
10 h y su costo se determinan a partir de 

Q = Q A/ = (1.69 kW)(10 h) = 16.9 kWh 
Costo = (Cantidad de energía)(Costo unitario de la energía) 

= (16.9 kWh)(0.08 dólar/kWh) = 1.35 dólares 



FIGURA 1-24 

En el análisis de la conducción del calor, 
A representa el área perpendicular a la 
dirección de transferencia de calor. 



6 m 


0.25 m 


Techo de concreto 


8 m 


FIGURA 1-25 

Esquema para el ejemplo 1-5. 


Discusión El costo para el propietario de la casa de la pérdida de calor a tra- 
vés del techo esa noche fue de 1.35 dólares. La factura total por calefacción de 
la casa será mucho mayor ya que, en estos cálculos, no se consideran las pér- 
didas de calor a través de las paredes. 


Conductividad térmica 

Se ha visto que los diferentes materiales almacenan calor en forma diferente y 
se ha definido la propiedad de calor específico C p como una medida de la ca- 
pacidad de un material para almacenar energía térmica. Por ejemplo, C p = 
4. 1 8 kJ/kg • °C, para el agua, y C p - 0.45 kJ/kg • °C, para el hierro, a la tem- 
peratura ambiente, indica que el agua puede almacenar casi 10 veces más 
energía que el hierro por unidad de masa. Del mismo modo, la conductividad 
térmica k es una medida de la capacidad de un material para conducir calor. 
Por ejemplo, k = 0.607 W/m • °C, para el agua, y k = 80.2 W/m • °C, para el 
hierro, a la temperatura ambiente, indica que el hierro conduce el calor más de 
100 veces más rápido que el agua. Por tanto, se dice que el agua es mala con- 
ductora del calor en relación con el hierro, aun cuando el agua es un medio ex- 
celente para almacenar energía térmica. 

La ecuación 1-21 para la razón de la transferencia de calor por conducción, 
en condiciones estacionarias, también se puede concebir como la ecuación de 
definición para la conductividad térmica. Por tanto, la conductividad térmi- 
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TABLA 1-1 

Conductividades térmicas de 
algunos materiales a la temperatura 
ambiente 


Material 

K W/m . °C* 

Diamante 

2 300 

Plata 

429 

Cobre 

401 

Oro 

317 

Aluminío 

237 

Hierro 

80.2 

Mercurio (1) 

8.54 

Vídrio 

0.78 

LadríHo 

0.72 

Agua (!) 

0,607 

Piel humana 

0,37 

Madera (roble) 

0,17 

Helio (g) 

0.152 

Caucho suave 

0,13 

Rbra de vidrio 

0,043 

Aire (g) 

0.026 

Uretano, espuma rígida 

0,026 


*Multipllquesé por 0.577S para convertir a 
Btu/h ft °R 


Calentador 

eléctTico 



FIGURA 1-26 

Aparato experimental sencillo para 
determinar la conduclividad térmica de 
un material. 


ca de un material se puede definir como la razón de transferencìa de calor a 
través de un espesor unitario del material por unidad de área por unidad de 
diferencia de temperatura. La conductividad térmica de un material es una 
medida de la capacidad del material para conducir calor. TJn valor elevado pa- 
ra la conductividad térmica indica que el material es un buen conductor del 
calor y un valor bajo indica que es un mal conductor o que es un aislante. En 
la tabla 1-1 se dan las conductividades térmicas de algunos materiales comu- 
nes a la temperatura ambiente. La conductividad térmica del cobre puro a la 
temperatura ambiente es k = 401 W/m • °C, lo cual indica que una pared de 
cobre de 1 m de espesor conducirá el calor a razón de 401 W por m 2 de área 
por °C de diferencia de temperatura a través de ella. Note que los materiales 
como el cobre y la plata, que son buenos conductores eléctricos, también lo 
son del calor y tienen valores elevados de conducrividad térmica. Los materia- 
les como el caucho, la madera y la espuma de estireno son malos conduclores 
del calor y tienen valores bajos de conductividad térmica. 

Se puede calentar una capa de material de espesor y área conocidos, desde 
uno de sus lados, por medio de un calentador de resistencia eléctrica de po- 
tencia conocida. Si las superfícies exteriores del caientador están bien aisla- 
das, todo el calor generado por la resistencia se transferirá a través del 
matería) cuya conductividad se va a detcrminar. Entonces, midiendo las dos 
temperaturas de las superficies del material cuando se llega al estado estacio- 
nario de la transferencia y sustituyéndolas en la ecuación 1-21 junto con otras 
cantidades conocidas se obtiene la conductividad térmica (ligura (-26). 

Las conductividades térmicas de los materiales varían sobre un amplio in- 
tervalo, como se muestra en la figura 1-27. Las conductividades térmicas de 
los gases varían en un factor de 10 4 con respecto a las de los metales puros co- 
mo el cobre. Note que los cristales y metales puros tienen las conductividades 
térmicas más elevadas, y los gases y los materíales aislantes, ìas más bajas. 

La temperatura es una medida de las energías cinétìcas de las partículas, co- 
mo las moléculas o los átomos de una sustancia. En un líquido o gas, la ener- 
gía cinética de las moléculas se debe a su movimiento aleatorio de traslación, 
así como a sus movimientos de vibración y rotación. Cuando chocan dos mo- 
léculas que poseen energfas cinéticas diferentes, parte de la energía cinética de 
la molécula más energética (la de temperatura más elevada) se transfiere a la 
menos energética (la de temperatura más baja), de manera muy semejante a 
cuando chocan dos bolas elásticas de la misma masa a diferentes velocidades, 
parte de la energía cinética de la bola más rápida se transfiere a la más lenta. 
Entre más alta es la temperatura, tnás rápido se mueven las moléculas. mayor 
es el número de las colisiones y mejor es la transferencia de calor. 

La teoría cinética de los gases predice, y los experimentos lo confirman, 
que la conductividad ténnica de los gases es proporcional a la raíz cuadrada 
de la temperatura termodinámica T e invcrsamente proporcional a la raíz 
cuadrada de la masa moìar M. Por lo tanto, )a conductividad térmica de un 
gas crece al aumentar la temperatura y a! dtsminuir la masa molar. De modo 
que no es sorprendente que la conductividad térmica del helio (M = 4) sea 
mucho más elevada que 1a del aire (M — 29) y la del argón (M - 40). 

En la tabla A-16 se da una lista de conductividades térmicas de gases a la 
presión de 1 atm. Sin embargo, también se pueden usar a presiones diferentes 
de I atm, ya que la conductividad térmica de los gases es independiente de ia 
presión en un amplio rango de presiones encontradas en la práctica. 

E1 mecanismo de conducción del calor en un iiquida se complica por e! he- 
cho de que las moléculas están más cercanas entre sí y ejercen un campo de 
fuerzas intermoleculares más intenso. Las conductividades icmiicas de los lí- 
quidos suelen encontrarse entre !as de los sólidos y las de los gases. Nornial- 
mente, la conductividad térmica de una sustancia alcanza su valor máximo en 
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CAPÍTULO 1 


CRISTALES NO 
METÁLICOS 


1 000 
K 

W/m * *C 


100 


10 


0.1 


0,01 


SÒLTDOS NO 
METÁLJCOS 


LÍQUIDQS 


AISLADORES 


GASES 


Hidrógeno 

Helío 

Àtre 

Bióxtdo de 
carbono 


Fibras 


Madera 


Espumas 


Mercurio 


Agua 


Aceites 


Óxìdos 


Roca 


Alìmentos 


Cauclìo 


ALEACIO- 
NES METÁ- 
LICAS 


METALES 

PUROS 


AJeaèjpnes 
de aluminio 


Bronce 

Àcera 

Nicromo 


Plata 

Cobre 


Hieiro 


Manganeso 


Diamame 

Grafito 

Carburo 
de silicio 

Óxido 
de berilio 


Cuarzo 


FIGURA 1-27 

Rango de la conductividad témrica de 
dìversos materiales a la temperatura 
ambiente. 


ìa fase sólida y el mfnimo en la fase gaseosa* À diferencia de los gases, las 
conductividades térmicas de ìa mayor parte de los iíquidos decrecen al ìncre- 
mentarse la temperatura, constituyendo el agua una notable excepción. Como 
ios gases, la conductivìdad de los líquidos disminuye aì aumentar la masa mo- 
lar. Los metales líquidos como el mercurio y el sodio presentan conductivida- 
des térrnicas elevadas y resultan muy apropiados para usarse cuando se desea 
una gran razón de transferencia de calor hacia un líquido, como en las plantas 
nucieares de generación eléctrica. 

En )os sólidos la conducción del calor se debe a dos efectos: las ondas re- 
ticulares de vìbración inducidas por los movimientos de vibración de las mo- 
léculas, colocadas en posiciones más o menos fijas de una manera periódica 
conocida como red cristaiína, y 1a energía transportada por medio del flujo li- 
bre de electrones en el sólido (figura 1-28). La conductividad térmica de un 
sólido se obtíene al sumar ia componente reticular y la electróniea. Las con- 
ductividades térmicas más o menos elevadas de los metaies puros se deben 
principalmente a la componente electrónica. La componente retícular de la 
conductividad térmica depende con intensidad de la manera en que las mo- 
léculas están dispuestas. Por ejemplo, el diamante, que es un sólido cristalino 
intensamente ordenado, tiene la conductividad térmica conocida más elevada 
a la temperatura ambiente. 

Á diferencia de los metales, los cuales son buenos conductores de la electri- 
cidad y el calor, los sólidos cristalinos , como el diamante y los semiconducto- 
res como el silicio, son buenos conductores deì calor pero malos conductores 
eléctricos. Como resultado, esos materiales encuentran un uso muy amplio en 
la industria electrónica, À pesar de su precio más elevado, se usan sumideros 
de calor de diamante en el enfriamiento de componentes electrónicos sensi- 
bles debido a la excelente conductividad térmica del mismo. Los aceites y 




FIGURA 1-28 


Los mecanismos de conduccìón de 
calor en las diferentes fases de una 
sustancia. 


http://gratislibrospdf.com/ 











































^22 

TRANSFERENCIA DE CALOR Y MASA 


TABLA 1-2 


La conductividad térmica de una 
aleación suele ser mucho más baja 
que la de cualesquiera de los dos 
metales de los cuales está 


compuesta 


Metal puro o 
aleación 

K W/m • °C, 
a 300 K 

Cobre 

401 

Níquel 

91 

Constantano 


(55% Cu, 45% Ni) 

23 

Cobre 

401 

Aluminio 

237 

Bronce comercial 


(90% Cu, 10% Al) 

52 


TABLA 1-3 

Las conductividades térmicas de los 
materiales varían con la temperatura 

T ; k 

Cobre 

Aluminio 

100 

482 

302 

200 

413 

237 

300 

401 

237 

400 

393 

240 

600 

379 

231 

800 

366 

218 


FIGURA 1-29 

Variación de la conductividad térmica de 
diversos sólidos, líquidos y gases con la 
temperatura (tomado de White, Ref. 10). 


selladores de silicio son de uso común en el empaque de componentes electró- 
nicos porque proporcionan tanto un buen contacto térmico como un buen ais- 
lamiento eléctrico. 

Los metales puros tienen altas conductividades térmicas y se pensaría que 
las aleaciones metálicas también deben tener altas conductividades. Se espe- 
raría que una aleación de dos metales con conductividades térmicas fc, y k 2 
tenga una conductividad k entre k x y k 2 . Pero no es así. La conductividad tér- 
mica de una aleación de dos metales suele ser mucho más baja que la de 
cualquiera de ellos, como se muestra en la tabla 1-2. Incluso, en un metal 
puro, pequenas cantidades de moléculas “extranas” que por sí mismas sean 
buenas conductoras perturban de manera grave la transferencia de calor en ese 
metal. Por ejemplo, la conductividad térmica del acero que contenga sólo 1% 
de cromo es 62 W/m • °C, en tanto que las conductividades térmicas del hierro 
y el cromo son 83 y 95 W/m • °C, respectivamente. 

Las conductividades térmicas de los materiales varían con la temperatura 
(tabla 1-3). La variación de la conductividad térmica sobre ciertos rangos de 
temperatura es despreciable para algunos materiales, pero significativa para 
otros, como se muestra en la figura 1 -29. Las conductividades térmicas de 
ciertos sólidos exhiben incrementos sorprendentes a temperaturas cercanas al 
cero absoluto, cuando estos sólidos se convierten en superconductores. Por 
ejemplo, la conductividad del cobre alcanza un valor máximo de alrededor de 
20 000 W/m • °C a 20 K, la cual es alrededor de 50 veces mayor a la corres- 
pondiente a la temperatura ambiente. En las tablas A-3 a A-16, se dan las con- 
ductividades térmicas y otras propiedades térmicas de diversos materiales. 



T. K 
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CAPÍTULO 


La dependencia con respecto a la temperatura de la conductividad térmica 
causa complejidad considerable en ei análisis de la conduccíón. Por lo tanto, 
es práctica común evaiuar la conductividad térmica k a la temperatura prome- 
dio y tratarla como constante en los cálculos. 

En el análisis de la transferencia de calor normalmente se supone qne un 
material es ìsotrópìco; es decir, tiene propiedades uniformes en todas direccio- 
nes. Esta suposición es realista para ia mayor parte de los materiales, excepto 
para aqueìlos que exhiben características estructnrales diferentes en direecio- 
nes diferentes, como tos materiales compuestos laminados y la madera. Por 
ejempto, la conductividad térmica de la inadera a través de la fìbra es diferen- 
te a ia que se tiene en sentido paralelo a esa fìbra. 


Difusividad tármica 

EI producto pc py que se encuentra con frecuencia en el análisis de la transfe- 
rencia de calor, se llama capacidad caloríHca de un material. Tanto el calor 
específico c p como la capacidad calorífíca pc p representan la capacidad de al- 
macenamiento de calor de un material. Pero c p la expresa por iinidad de ma - 
sa , en tanto que pc p la expresa por tinidad de volumen , como se puede advertir 
a partir de sus unidades J/kg ■ °C y J/m 3 ■ °C, respectivamente. 

Otra propiedad de los mateiiaies que aparece en el análisis de la conducción 
del calor en régimen transitorio es la difusividad térmica, la cual representa 
cuán rápìdo se difunde el caior por un material y se define como 


Calor conducido _ k 
Caior almacenado pc p 




11 -23) 


Note quc ia conductividad téimica k reprcsenta lo bien que un material con- 
duce el caior y la capacidad calorífíca pc p representa cuánta energía almacena 
un material por unidad de voiumen. Por lo tanto, la difusivtdad térmica de un 
material se puede concebir como ìa razón entre el calor conducido a través del 
materiai y el calor almacenado por unidad de voiumen. Es obvio que un ma- 
terial que tiene una alta conductividad térmica o una baja capacidad calorífica 
tiene una gran difusívidad térmica. Entre mayor sea la difusividad térmica, 
más rápida es la propagación del calor hacia el medio. Un valor pequeno de la 
dìfusividad térmica significa que, en su mayor parte, el calor es absorbido por 
el material y una pequena cantidad de ese calor será conducido todavía inás. 

En la tabla 1-4 se dan ìas difusividades térmicas de algunos materiales co- 
munes a 20°C. Note que ìa difusividad térmica va desde a = 0.14 X 10 -6 
m 2 /s, para ei agua, hasta 174 X 10“ 6 m 2 /s, para la plata, la cual es una diferen- 
cia de más de míl veces. Note también que ìas difusividades térmicas de la 
carne de res y del agua son las mismas. Esto no es sorprendente, ya que la car- 
ne así como los vegetales y las frutas frescos están constituidos en su mayor 
parte por agua y, por tanto, poseen las propicdades térmicas de ésta. 


Ì * EJEMPLO t-6 Medición de la conductivídad térmìca 
de un material 

Una manera común de medir la conductividad térmica de un material es cofo- 

I car, como en un emparedado r un calentador eléctrÌco F constituido por una hoja 
térmica r entre dos muestras ìdénticas del matertal, como se muestra en !a figu- 

Ì ra 1-30. El espesor del calentador de resistencta, ìncluyendo su cubìerta, la 
cual está hecha de goma delgada de sìlicio, suele ser menor de 0.5 mm. Un 
m fluido circulante, como agua del grifo, manttene los extremos expuestos de las 
m muestras a temperatura constante. Las superficies taterales de las muestras es- 


TABLA 1-4 

Difusividades térmìcas de algunos 
materiales a la temperatura 
ambiente 


Material 

Of, 1 

m 2 /$* 


Plata 

149 

X 

10' 

■6 

Oro 

127 

X 

10- 

-6 

Cobre 

113 

X 

10- 

-6 

Aíuminio 

97.5 

X 

10' 

-6 

Hìerro 

22.8 

X 

10- 

-6 

Mercurio (1) 

4.7 

X 

10- 

’6 

Mármol 

1.2 

X 

10 

-6 

Híelo 

1.2 

X 

10- 

'6 

Concreto 

0.75 

X 

10' 

-6 

Ladrìllo 

0.52 

X 

10 

'6 

Suelo macizo (seco) 

0.52 

X 

10 

-6 

Vidrìo 

0.34 

X 

ìo- 

-6 

Lana de vídrio 

0.23 

X 

10- 

-6 

Agua (1) 

0.14 

X 

10- 

-6 

Carne de res 

0.14 

X 

10- 

-6 

Madera (roble) 

0.13 

X 

10 

-6 


*IVtultiplíquese por 10.76 para coovertir a ft 2 /s. 


ÀislamieTiio 

\ 




Calentador 
de resistencia 


Muestra 


Muestra 


Fluído de 

enfrìa- 

miento 

Termopar 


r Ar, 


A 7\ 


. Fluido de 
X enfria- 
miento 


FIGURA 1-30 

Àparato para medir la conductividad 
térmíca de un materiaL usando dos 
muestras ídéntícas y un calentador dc 
resistencia delgada (ejemplo 1-6). 
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tán bien aísladas para garantizar que la transferencia de calor a través de las 
muestras sea unidimensìonaL Se empotran dos termopares en cada una de las 
muestras, separados cíerta dìstancìa L t y en un termómetro díferencial se lee \a 
caída de temperatura, àT a través de esta dístancía a So largo de cada muestra. 
Cuando se alcanzan condiciones estacionarias de operación, fa razón totaf de 
transferenda de calor a través de las dos muestras se vuelve ìgual a la potencia 
eléctrica suministrada por el calentadoq !a cual se determina al multiplicar la 
corriente eíéctrica por 3a tensión, 

En cierto experimento se usan muestras cilfndricas con un dìámetro de 5 cm 
y una longitud de 10 cm, Los dos ìermopares de las muestras están colocados 
con una separacíón de 3 cm. Después de los procesos transiìorios ìniciales, se 
observa que el calentador eléctrico consume 0,4 A a 110 V y en los dos termó- 
metros dtferenclales se lee una diferencìa de temperatura de 15 D C + Determíne 
la conductividad térmica de !a muestra. 

SOLUCIÓN Se va a determinar la conductividad térmica de un materíal asegu- 
rando una conduccìón unidimensional de calor y midiendo las temperaturas 
cuando se alcanzan las condiciones estacionarias de operacìón. 

Suposiciones 1 Existen condiciones estacionarias de operación, ya que las lec- 
turas de temperatura no cambian con el tiempo. 2 Us pérdidas de calor por tas 
superficies lateraies dei aparato son despreciables dado que están bien aisiadas 
y, por tanto, todo el caior generado por el calentador es conducìdo a través de 
las muestras. 3 El aparato posee simetria térmíca. 

Análisis La potencia eléctrìca consumida por el caientador de resistencia y 
que se convíerte en calor es 

W,= VI = (110 V)(0.4 A) = 44 W 
La razón del flujo de caior a través de cada muestra es 
Q = i W e = ÌX (44W) = 22 W 

ya que, debido a la simetría, sólo la mitad del calor generado fluirá a través de 
cada muestra. Leer la misma diferencia de temperatura de uno a otro lado de la 
misma distancia en cada una de las muestras también confirma que el aparato 
posee simetría térmica. El área de transferencia de calor es perpendicular a la 
dirección del flujo de éste, la cual, en este caso, es el área de la sección trans- 
versal del cilindro: 


/l = t ttD 2 = \ tt( 0.05 m) 2 = 0.001963 


Puesto que la temperatura cae en 15°C en una distancía de 3 cm en la dírec- 
ción del flujo del caior, la conductividad térmica de la muestra se determina co- 
mo 


Q 





k = 


QL 

AÙlT 


(22 W)(0.03 m) 
(0.001963 m 2 )(15 0 C) 


= 22.4 W/m- 


°C 


Discusión Quizá el lector se está preguntando si en realìdad se necesita usar 
dos muestras en el aparato, dado que las mediciones en la segunda muestra no 
dan información adicional. Parece como que se puede reemplazar una de ellas 
por un aislamiento. De hecho, no se necesita la segunda muestra; sin embargo, 
permite veriftcar las medicìones de temperatura en la primera y proporcìona si- 
metría térmica, lo cual reduce el error experimental. 


EJEMPLO 1-7 Conversión entre el Sl y las unidades inglesas 

Un ingeniero que trabaja en ei análisis de la transferencia de calor de un edifì- 
cio de ladrillos, en unidades inglesas, necesìta la conductividad térmica del la- 
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* drillo. Pero el único valor que puede hallar en sus manuales es 0.72 W/m • °C, 
lo cual está en unidades Sl. Para empeorar las cosas, el ingeniero no cuenta 

! con un factor directo de conversión entre los dos sistemas de unidades para la 
conductividad térmica. iPuede usted ayudarlo? 

SOLUCIÓN La situación que encara este ingeníero no es única y, a menudo, 

[ fa mayor parte de los ingenieros se encuentran en una posición semejante. Una 
persona debe tener mucho cuidado durante la conversión de unìdades para no 
caer en algunas trampas comunes y evitar algunas equivocacíones costosas* 
Aun cuando la conversión de unidades es un proceso sencillo, requiere el ma- 
yor de los cuidados y un razonamíento cuidadoso, 

Los factores de conversión para W y m son directos y se dan en las tablas de 
conversìón como 


1 W = 3.41214 Btu/h 
1 m = 3,2808 ft 

Pero la conversión de °C a °F no es tan sencilla y puede convertírse en una 
fuente de error sí no se tìene cuídado. Quizá to primero que viene a la mente es 
reemplazar °C por (°F - 32)/I,8, ya que 7TC) = [7T°F) - 32]/1.8. Pero esto es 
erróneo puesto que el °C en la unidad W/m * Q C sígnifìca por cambio en °C en 
la temperatura, Dado que un cambio de 1°C en la temperatura corresponde a 
1,8 Ù F, el factor de conversión apropìado que debe usarse es 

1°C = I.S°F 


Sustítuyendo, se obtiene 

1 w/m - “ c - - 05778 B|u/h ■ f " ^ 

el cual es el factor deseado de conversión. Por lo tanto, la conductividad térmi 
ca del ladrillo en unidades ingtesas es 

^0 = 0.72 W/m * °C 

= 0*72 X (0,5778 Btu/h ■ ft * °F) 

= 0,42 Blu/h * ft • F 


Discusión Note que el valor de la conductividad térmica de un matenal en uni- 
dades inglesas es más o menos la mitad dei que se da en unidades Sl (figura 
1-31). Note también que se redondea el resultado a dos cìfras signifícativas 
(igual que en el valor original), ya que expresar eì resultado con más cífras sìg- 
nìfìcativas (como 0,4160, en lugar de 0.42) daría a entender falsamente un va- 
lor más exacto que el originaL 


k - 0.72 W/m ■ °C 
— 0,42 Btu/h ■ ft ■ °F 



E1 valor de la conductivìdad térmica en 
unidades inglesas se obtíene al 
multipíicar el valor en unidades S1 por 

0,5778. 


1-7 ■ CONVECCIÓN 

La convección es el modo de transfereticia de energía entre una superficte só- 
lida y el líquido o gas adyacentes que están en movimiento y comprende los 
efectos combinados de la conducción y el movimìento defiuidos. Entre más 
rápido es el movimiento de un fluido, mayor es la transferencia de calor por 
convección. En ausencia de cualquier movimiento masivo de fluido, la trans- 
ferencia de calor entre una superficie sólida y el fluido adyacente es por con- 
ducción pura. La presencia de movimiento masivo del fluido acrecienta la 
transferencia de calor entre la superficie sólida y el fluido, pero también com- 
plica la determinación de las razones de esa transferencia. 

Considere el enfriamiento de un bloque caliente al soplar aire frío sobre su su- 
perficie superior (figura 1 -32). La energía se transfiere primero a la capa de aire 
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Variacíón de 
la veloddad 
del aire 



Transferencia de calor de una supertlcie 
caliente hacia el aire por conveccíón. 


Convecciórt Convección 

forzada namitd 

Aire 

Aire 



HGURA t-33 

Enfriamiento de un huevo cocido por 
convección forzada y convección 
natural. 


TABLA 1-5 

Vaiores típícos del coeficiente de 
transferencta de calor por 
convección 

Ti po de 

convección h, W/m 2 : °C* 


Convección Jibre 
de gases 
Convección libre 
de líquidos 
Convección forzada 
de gases 

Convección forzada 
de líquidos 
Ebullícíón y 
condensación 


2-25 
10-1000 
25-250 
50-20 000 
2500-100000 


'Muttipliquese por 0.176 para convertir a 
Blu/h ■ ft 2 < n F. 


adyacente a! bloque T por conducción. Ensegnida, esta energía es acarreada ale- 
jándola de la superfìcie, por convección; es decir, por los efectos combinados de 
la conduccìón dentro del aire. que se debe al movmiiento aleatorio de molécu- 
las de éste, y del inovimiento masivo o macroscópico de ese aire que remueve 
el aire calentado cercano a la superfície y lo reemplaza por otro rnás frío. 

La convección recibe el nombre de convección forzada si el fluido es for- 
zado a fluir sobre la superficie mediante medios extemos como un ventiìador, 
una bomba o el viento. Como contraste, se dice que es convección natural (o 
tibre) si el movimiento del fíuido es causado por las fuerzas de empuje que 
son inducidas por las diferenctas de densidad debidas a la variación de la terrb 
peratura en ese fluido (fígura 1-33). Por ejemplo, en ausencia de un ventila- 
dor, la transferencia de calor del bloque caliente de la fígura 1-31 será por 
convección natural, ya que, en este caso, cualquier movimiento en el aire se 
deberá a la elevación del aire más caliente (y, por tanto, más lígero) cercano a 
la superficie y la caída del más frío (y, por tanto, más pesado) para Uenar su 
lugar, La transferencia de calor entre el bloque y el aíre circundante será por 
conducción si la diferencia de temperamra entre el aire y el bloque no es sufi- 
cientemente grande como para vencer ìa resistencia de ese aire aì movimien- 
to y, por consiguiente, para iniciar conientes naturales de conveceióm 

Los procesos de iransferencia de calor que comprenden cambio defase de 
un fìuido también se consideran como convección a causa del movimiento de 
ese fluido inducido durante el proeeso, como la elevación de las burbujas de va- 
por durante la ebullicìón o la caída de las gotitas de líquido durante la conden- 
sación. 

A pesar de la complejidad de la con vección, se observa que la rapidez de la 
transferencìa de calorpor convección es proporcional a la diferencia de tern- 
peratura y se expresa en forma conveniente por la ley de Newton del enfria- 
iniento como 

(W) (1-24) 

en donde /; es el coefìcìente de transferencia de calor por conveccióru en 
W/m : ' °C o Btu/h ft 2 ■ °R À, es el área superficial a través de !a cual tìene lu- 
gar la transferencia de calur por convección, T, es la temperatnm de la superfi- 
cie y Tr y _ es la temperatura del tluido suficientemenle alejado de esta 
superfície* Note que en ia superficìe la temperatura del fíuido es igual a la del 
sólido. 

E1 coeficìente de transferencia de ealor por conveeción // no es una propie- 
dad del fíuido. Es un parámetro que se determina en fomia experimentaí y cu- 
yo valor depende de todas las variables que ínfluyen sobre la convección, 
como ìa configuración geométrica de la superficie, la naturaleza del movi- 
miento del fluído, las propiedades de éste y la velocidad masiva del mismo. 
En la tabia 1-5 se dan valores típicos de h. 

Algunos no consideran a la convección como un mecanismo fundamental 
de transferencía del calor ya que, en esencia, es conducción de calor en pre- 
sencia de un movimiento de fluido. Pero todavfa se necesita dar un nombre a 
este fenómeno combinado, a menos que se desee seguir refírìéndose a él co- 
mo “conducción con movimiento de fluido , \ Por tanto, resulta práctico reco- 
nocer a la convección como un mecanismo separado de transferencia del 
calor, a pesar de los argumentos válidos en contra. 

EJEMPU3 1-8 Medicióti del coeficlente de transferencia 
úe calor por convección 

Un alambre eléctrico de 2 m de largo y 0.3 cm de diámetro se extiende a tra- * 

vés de un cuarto a 15°C, eomo se muestra en la figura 1-34. Se genera calor en m 

I 
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el alambre como resultado de un caientamiento por resistencia y se mide la 
temperatura de ia superficie de ese alambre como 152°C en operación estacio- 
naria. Asimismo, se miden la caída de tensión y la corriente eléctrica que pasa 
por el alambre, resultando ser 60 V y 1,5 A, respectivamente. Descartando 
cualquier transferencia de calor por radiación, determine el coeficiente de 
transferencía de calor por convección entre la superficie exterior del alambre y 
el aìre que se encuentra en el cuarto. 


SOLUCIÓN Se va a determinar el coeficiente de transferencia de calor por con- 
veccíón de un alambre calentado eléctricamente hacia el aire f midtendo las 
temperaturas cuando se alcanzan las condiciones estacionarias de operación y 
la potencia eléctríca consumida. 

Suposiciones 1 Exìsten condiciones estacionarias de operación, ya que las lec- 
turas de la temperatura no cambian con el tiempo. 2 La transferencia de calor 
por radiación es despreciable, 

Anjiists Cuando se atcanzan las condicíones estacíonarìas de operaclón, ìa 
razón de ta pérdida de calor del alambre será igual a la rapidez de generación 
de calor que resulta del caíentamíento por resistencia; es decir, 

Q = = V/ = (60 V)(1.5 A) - 90 W 

El área superftcìal del aiambre es 


A t — rrDL = "77(0.003 m)(2 in) = 0.01885 m 2 

La ley de Newton del enfriamiento para la transferencia de calor por convección 
se expresa como 

Qconv " (T s - T*) 


Descartando cuaiquier transferencia de calor por radiacíón y, por tanto, supo- 
niendo que toda la pérdída de calor de! alambre ocurre por convección, el coe- 
ficiente de transferencia de calor por convección se determina como 


h = 


90 W 


AXT, - 71) (0.01885 m 2 )( 152 - 15)°C 


= 343>V\/m- C 


Discusión Note que eí sencillo planteamiento que acaba de descríbirse se pue- 
de usar para determinar coefieientes promedìo de transferencia de calor desde 
díversas superficies en et aìre. Asìmismo, se puede eliminar ta transferencia de 
calor por radíación manteniendo las superficies círcundantes a ia temperatura 
del alambre. 


31= 15*C 


L5A 


L 


I52“C 


60 V- 


FIGURA 1-34 


Esquema para el ejemplo 1-8. 


1-8 - RADIACIÓN 

La radiación es la energía emitida por la materia en forma de ondas electro - 
magnéticas (o fotones) como resultado de los cambios en las confìguraciones 
electrónicas de los átomos o moléculas, À diferencia de la conducción y la 
convección, la transferencia de calor por radiación no requiere la presencia de 
un medio ìnterventor. De hecho, la transferencia de calor por radíación es la 
más rápida (a la velocidad de la Iuz) y no sufre atenuación en un vacío. Esta 
es la manera en la que la energfa del Sol llega a la Tierra. 

En los estudios de transferencía de calor es de interés la radìación térmìca, 
que es la forma de radiación emitida por los cueq>os debido a m temperatura. 
Es díferente de las otras formas de radiación, como los rayos x, los rayos gam- 
ma s las microondas, las ondas de radio y de televisión, que no están relaciona- 
das con la temperatura, Tbdos los cueipos a una temperatura arrìba del cero 
absoluto emiten radiación térmica. 
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r, = 400K , = 1452 W/m 2 

f—>~ - 1 -> 

Cuerpo negro ( s= 1) 

FlfìUflA ì-35 

La radíación del cuerpo negro representa 
la cantidad tnáxìma de radìación que 
puede $er emìtida desde ttna superficie a 
una mnperatura especffica. 


TABLA 1-6 

Emisívídades de aígunos matet iales 
a 300 K 


Material 

Emìsividad 

Hoja de aJuminio 

0.07 

Aluminío anodízado 

0.82 

Cobre pulìdo 

0.03 

Oro pulido 

0.03 

Plata pulida 

0.02 

Acero inoxidable pulido 

0.17 

Pintura negra 

0.98 

Pintura blanca 

0.90 

Papel blanco 

0.92-0.97 

Pavimento de asfalto 

0.85-0.93 

Ladrlllo rojo 

0.93-0.96 

Piel humana 

0.95 

IVladera 

0.82-0.92 

Suelo 

0.93-0.96 

Agua 

0.96 

Vegetación 

0.92-0.96 



V 

( 1 £r) 


^abs ® ^ínciderittf 

FIGURA 1-36 

Absoreíón de la radiaeicm incidenre 
sobre una superfície opaca de 
absortívìdad a. 


La radiacìón es un fenómeno voiumétrico y todos los sólidos, liquidos y ga- 
ses emiten, absorben o transmiten radìacìón en diversos grados. Sin embargo, 
la radiación suele considerarse como unfenámeno supetftciaì para los sólidos 
que son opacos a la radiación ténnica, como los nietales T la madera y las ro- 
cas T ya que ìas radiaciones emìtidas por las regiones interíores de un material 
de ese tipo minca pueden llegar a la superfìcie, y la radiación incidente sobre 
esos cuerpos suele absorberse en unas cuantas micras hacia adentro de dichos 
sólidos. 

La razón máxima de la radiactón que se puede emitir desde una superfície a 
una temperatura termodinámiea T s (en K o R) es expresada por la tey de Ste- 
tan-BoUzmann como 


è*mrn.M “ <W) (1-251 

donde cr = 5.67 X 10 -8 W/m : ■ K 4 , o bien, 0.1714 X 10' 8 Btu/h ■ ft- R 4 esla 
constante de Stefan-Boltzmann. La superfície idealizada que emite radiación 
a esta razón máxima se llama cuerpo negro y la radiación emitìda por éste es 
la radiación del cuerpo negro (figura 1-35). La radiación emìtìda por todas 
las superficies reales es menor que la emitida por un cuerpo negro a la misma 
temperatura y se expresa como 

(W) n-26) 

en donde s es la emisividad de la superficie, La emisividad euyo valor está en 
el iutervalo 0 < s < L es una medida dc cuán próxima está una superficie de 
ser un cuerpo negro, para el eual e = 1. En la tabla 1-6. se dan las emisivida- 
des de algunas superfícies. 

Otra ímportante propiedad relativa a la radiación de una superficie es su ab- 
sortividad a , la cual es la fracción de la energía de radiación incidente sobre 
una superficie que es absorbída por ésta. Como la emisividad, su valor está en 
el iutervalo 0 < a < L Un cuerpo negro absorbe íoda la radiación incidente 
sobre él. Es decir, un cuerpo negro es un absorbente perfecto (a = 1) del mis- 
mo modo que es un emisor perfecto. 

En general, tanto e como a de una superlìcie dependen de la temperatura y 
de la longitud de onda de la radiación. La ley de Kirchhoff de la radiación 
afirma que la emisividad y la absortividad de una superficie a una temperatu- 
ra y longitud de onda dadas son ìguales. En muchas aplicaciones prácticas, ìas 
temperaturas de la superficie y de la fuente de radiaciòn incidente son del mis- 
mo orden de magnitud. y la absoitividad promedio de una superficie se consi- 
dera igual a su emisividad promedio. La razón a la cual una superficìe absorbe 
la radiacidn se determina a partir de (fígura 1-36) 

ÌndrinHc (W l (1*27) 

donde Q m ddente es razón a la cual la radiación incide sobre la superficie y a 
es la absortividad de la supcrfìcie. Para las superficies opacas (no transparen- 
tes). ìa partc dc la radiación inddente no absorbida por la superficie se refìe- 
J a - 

La diferencia entre las razones de la radiación emitida por la superfìcie y la 
radiación absorbida es la transferencia neta de calor por radiación. Si la razón 
de absorción de la radíadón es mayor que la de emisión, se dìce que la super- 
ficie está ganando energia por radiación. De lo contrario, se dice que la superfb 
cie está perdiendo energía por radíaeión. En generaL la determinación de la 
razón neta de la transferencia de calor por radiación entre dos superfícies es 
un asunlo complicado, ya que depende de las propiedades de las superficies, 
de la orientación de una con respecto a la otra y de la interacción deì medio 
que existe entre ellas con la radiación. 
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Cuando una superfície de emisividad e y área superficial A s , a una tempera - 
/ura termodìnámica T s , está por completo encerrada por una superficie mucho 
más grande (o negra), a una temperatura termodinámica T aM , y separada por 
un gas (como eì aire) que no interfiere con la radiación, la razón neta de la 
transferencia de calor por radiación entre estas dos superftcies se da por 
(figura 1-37) 

Q^ = etrAA7f-n ml ) (W) (i-26) 

En este caso especial la emisivídad y el área superficial de la superficie cir- 
cundante no tienen efecto sobre la transferencia neta de calor por radìación. 

La iransferencia de calor por radiación hacia una superficie, o desde ésta, ro- 
deada por un gas como el aire, ocurre paralela a la conducción (o convección, 
si se tiene un movimiento masi vo del gas) entre esa superficie y el gas. Por tan- 
to ? la transferencìa total de calor se determina al sumar las contribuciones de los 
dos mecanismos de transferencia. Por sencillez y conveniencia esto se lleva a 
cabo con frecuencia mediante la definición de un coeficiente combinado de 
transferenda de calor, q ue incluye los efectos tanto de la conveceión 

como de la radiación. Entonces, la razón total de transferencia de calor hacia 
una superficie, o desde ésta, por convección y radiación se expresa como 

Qwm = h (T y ~ T m ) (W) n-29) 

Note que ? en eseneia, el coeficiente combinado de transferencia de calor es un 
eoeficiente de transferencia de calor por convección modificado para incluir 
los efectos de la radiación. 

La radiacìón suele ser signìficaliva con relación a ia conducción o a la con- 
vección natural, pero despreciable con relación a la conveceíón forzada. Por 
tanto, en las aplicaciones de convección forzada se suele descartar la radia- 
ción, en especiai cuando las superficies que intervienen tienen emisividades 
bajas y lemperaturas de bajas a moderadas. 


FJEMPI0 1-9 Efecto de la radiaoión sobre la comodidad térmica 

Es una experiencia común sentir “escalofrío" en mvierno y "bocliorno' 1 en ef ve- 
rano en nuestras casas, incluso cuando el ajuste del termostato se mantiene 
igual. Esto se debe al liamado “efecto de radiación' 1 , resultante del intercambio 
de calor por radiacíón entre nuestros cuerpos y las superfícies cìrcundantes de 
las paredes y el techo. 

Considere una persona que está parada en un cuarto mantenido a 22°C en to- 
do momento, Se observa que las superficies interiores de las paredes, pisos y el 
techo de la casa se encuentran a una temperatura promedio de 10 Ù C, en ínvier- 
no f y de 25°C, en verano. Determine !a razón de fransferencia de calor por ra- 
diación eníre esta persona y las superfícies circundanfes, si el área superficiai 
expuesta y la temperatura promedio de la superficie exterior de ella son de 1.4 
m 2 y 30°C P respectivamente (figura 1-38). 

SOLUCldN Se van a determinar las razones de transferencia de calor por ra- 
diacìón entre una persona y ias superficies círcundantes que están a tempera- 
turas espedficas en verano y en invíerno. 

Suftosiciones 1 Existen condiciones estacionartas de operación. 2 No se con- 
sìdera la transferencia de cator por convección. 3 La persona está por comple- 
to rodeada por las superficies interiores del cuarto. 4 Las superficies 
circundantes están a una temperatura uniforme. 

Ptvpietíades La emisividad de una persona es e = 0.95 (tabla 1-6). 


Superflcies 



Òrad — r(jA s (T^ 7’alnqj) 

FIGURA 1-37 
Tiansferencia de calor por radiación 
entre una superf cie y las superficies que 
lacircundan. 



FIGURA 1-38 
Esquema para el ejemplo 1-9. 
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Analisif. Las razones netas de transferencia de calor por radiación del cuerpo 
hacía las paredes, techo y píso T en mvìerno y en verano, son 


y 


Q rad, ji 


= BtrA,{TÍ- T* h 


ajrííl, ínvfcroa 


= (0.9S)(5.67 X 10' 8 W/m 2 • K 4 )(1.4 ni 2 ) 
X [(30 + 273) 4 - (10 + 273 ) 4 J K 4 


= 152 VV 


Q rad, 


verano 


— ecrA, (T* — T'áred. voraao) 

= (0.95K5.67 X ]0' 8 W/m z • K 4 ){1.4 irr) 
X [(30 + 273) 4 - (25 + 273) 4 ] K 4 

= 40.9 \V 


Discusión Nótese que, en los cálculos de la radiación, deben usarse tempera- 
turas termodinámicas (es decir, absolutas). Asimismo, obsérvese que la razón 
de la pérdida de calor de la persona, por radiación, es casi cuatro veces más 
grande en invierno de lo que es en verano, lo cual explica el “frío" que sentìmos 
en aquella temporada, incluso si el ajuste del termostato se mantiene igual. 


1-9 • MECANISMOS SIMULTÁNEOS 
DE TRANSFERENCIA DE CALOR 


/’ 


i 


SÓLIDO 

OPACO 



Conducción 


f 2 


Un módo 



Conduccion o 
ccmveccíóo 


Dgs mocìos 


VACÍO 


Ríidìacìón 


T, 


Un modo 


FIGURA 1-39 

Aun cuando se tienen tres mecanismos 
de transferencia de calor. un medio sólo 
puede contprender dos de ellos 
simultáneamente. 


Se mencionó que existen tres mecanismos dc iransferencia de calor, pero no 
pueden existir simultáneamente los (res en uri medio. Por ejemplo, la transfe- 
rencia de calor sólo ocurre por- conducción en los sólidos opacos. pero por 
conducción y radiación en los sólidos semìtransparentes. Por tanto. un sólido 
pucde comprender conducción y radiación pero no convección. Sin embargo, 
un sólido puede presentar transferencia de calor por convección y/o radiación 
en sus superficies expuestas a un fiuido o a otras superficies. Por cjemplo, las 
superfieies exteriores de un trozo frío de roca se calentarán en un medio am- 
biente más caliente, como resullado de la ganancia de caior por convección 
(del aire) y la radiación (dcl Sol o dc las superlìcies circundantes más calien- 
tes). Pero tas partes interiores de la roca se calentarán a medida que el calor se 
transfiere hacia la región Ìnterior de clìa por conducción. 

La transferencia de calor es por conducción y, posiblemente. por radiación 
en un fluido estáúco (sin movimiento masivo del fluido) y por convección y 
radiación en un fluido guefluye. En ausencia de radiación, la transferencia de 
calor a través de un fluido es por conducción o convección, dependiendo de la 
presencia de algún movimiento masivo de ese fluido. La convecctón se puede 
concebir como conducción y movimiento del fluido combinados, y la conduc- 
ción en un fluido se puede concebir cotno un caso especial de convección en 
auscnciade algún movimiento de ese fluido (figura 1-39), 

Por tanto, cuando se trata con la transferencia de calor a través de mýìuido, 
se tiene conducción o convección, pero no las dos. Asimismo, los gases son 
prácticamenle transparentes a la radiación, excepto por algunos gases que se 
sabe absorben radiacìón con grati fuerza en ciertas ìongitudes de onda, El ozo- 
no, por cjemplo, absorbe intensamente la radiación ultravioleta. Pero, en la 
mayor partc de los casos, un gas emre dos superficies sólidas no interfiere con 
la radiación y actúa de manera efeetiva como el vacío, Por otra parte, ìos líqui- 
dos suelen ser fuertes absorbentes de radiación. 

Por último, la transferencia de calor a través del vacío sólo se produce por 
radiación, ya que la conducción o la convección rcquieren de la presencia de 
un medio material. 
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EJEMPĹO 1ÍO Pérdida de calor de una persona 

Consídere una persona que está parada en un cuarto con brisa a 20°C. Deter- 
mine la razón total de transferencìa de calor desde esta persona, si e! área su- 
perficial expuesta y la temperatura promedio de la superficie exterior de ella son 
de L6 m 2 y 29°C P respectivamente, y el coeficiente de transferencia de calor 
por convección es de 6 W/m 2 * °C {figura 1-40). 

SOLUCIÓN Se va a determinar la razón total de transferencia de calor desde 
una persona, tanto por convección como por radiacíón, bacia el aíre y superfi- 
cìes circundantes que se encuentran a ias temperaturas especifìcadas. 
Suposiciones 1 Exìsten condiciones estacionarias de operacìón. 2 La persona 
está por completo rodeada por ias superficies interiores del cuarto. 3 Las super- 
fìcíes circundantes están a la mìsma temperatura que el aire en el cuarto. 4 La 
conducción del calor hacia el piso, a través de los pìes h es despreciable. 
Propiedades La emísividad de una persona es e = 0.95 (tabla 1-6). 

Anáiisis La transferencia de calor entre la persona y e! aire det cuarto es por 
convección (en lugar de por conducción), ya que se puede concebir que el aire 
que se encuentra en la vecindad de la piel o de la ropa se calìenta y sube, como 
resultado de la transferencia de calor del cuerpo, iniciándose corrientes natu- 
rales de convección. Parece que r en este caso r el valor determinado en forma 
experimental para la razón de la transferencia de caior por conveccíón es 6 W 
por unidad de área superficìal Cm 2 ) por unidad de diferencia de temperatura {en 
K o °C) entre la persona y el aire atejado de ella. Por lo que la razón de la trans- 
ferencia de caior de la persona al aire del cuarto es 

Q conv ~ (Tjf Lc) 

- (6 W/m 2 ■ °C)(L6 m 2 )(29 ~ 20)°C 

= 86 + 4 W 

La persona también pierde calor por radiación hacta las superficies de las pa- 
redes círcundantes, En este caso r por sencíllez, considere la temperatura de las 
superficies de ías paredes, techo y piso como iguales a la del aìre T pero reconoz- 
ca que éste no es necesariamente e! caso. Estas superfìcíes pueden estar a una 
temperatura superior o inferior a la promedio del aire del cuarto, dependiendo 
de las condicìones en el exterior y de ía estructura de las paredes. Considerando 
que el aire no interviene con la radiación y que !a persona está por completo en- 
cerrada por ias superficies cìrcundantes, la razón neìa de la transferencia de ca- 
lor por radiación de la persona hacia las paredes, techo y piso circundantes es 

Q rad = S<TA s (T* ~ T* lreń ) 

= (0.95)(5.67 X 10- s W/m 2 ■ K 4 )(1.6 m : ) 

X [(29 + 273) 4 - (20 + 273) 4 ] K 4 
= 81.7 W 

Nótese que deben usarse temperaturas termodinámicasen los cálculos de la ra- 
diacíón. Asìmìsmo, obsérvese que se usó el valor de la emisívidad para la pìel y 
la ropa a ía temperatura ambiente, ya que no se espera que la emisividad cam- 
bíe de manera signifìcativa a una temperatura ligeramente más elevada, 
Entonces, la razón de la transferencía total de calor del cuerpo $e determína 
al sumar estas dos cantidades; 

- fi CÍ >nv + ÒrM = (86,4 + 81.7) W = 168 W 

Discusión La transferencia de cator sería mucho más elevada sì la persona no 
estuvíera vestida, ya que la temperatura de la superficie expuesta sería más al- 



FIGURA t-40 

Transferencia de calor desde la persona 
descriia en el ejemplo 1-10, 
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ta. Por tanto, una importante función de la ropa es servir como una barrera con- 
tra la transferencia de calor. 

En estos cálculos se despreció la transferencia de calor por conducción a tra- 
vés de los pies hacia el piso f la cual suele ser muy pequena. Aquí no se consi- 
dera la transferencia de calor de la piel por transpiración, el cual es el modo 
dominante de transferencia en los medios calientes. 

También, las unidades W/m 2 • °C y W/m 2 • K para el coeficiente de transfe- 
rencia de calor son equivalentes y pueden intercambiarse. 


T { = 300 K 



T 2 = 200 K 


-— L = 1 cm —• 


'£ = r 


FIGURA 1-41 

Esquema para el ejemplo 1-11. 


EJEMPLO 1-11 Transferencia de calor entre dos placas 
isotérmicas 

I 

Considere la transferencia de calor en estado estacionario entre dos placas pa- m 
ralelas que se encuentran a las temperaturas constantes de T x = 300 K y T 2 = 1 
200 K y están separadas una distancia L = 1 cm, como se muestra en la figu- • 
ra 1-41. Suponiendo que las superficies son negras (emisividad e = 1), deter- • 
mine la razón de transferencia de calor entre las placas por unidad de área " 
superficial, suponiendo que el espacio entre ellas está a) lleno con aire atmos- jj 
férico, b) vacío, c) lleno con aislamiento de uretano y d) lleno con superaisla- B 
miento que tiene una conductividad térmica aparente de 0.00002 W/m • °C. m 

SOLUCIÓN Se va a determinar la razón de transferencia de calor entre dos pla- I 
cas grandes paralelas, a las temperaturas especificadas, para cuatro casos dife- 
rentes. 

Suposiciones 1 Existen condiciones estacionarias de operación. 2 No se tienen 
corrientes de convección natural en el aire entre las placas. 3 Las superficies 
son negras y, por tanto, e = 1. 

Propiedades La conductividad térmica a la temperatura promedio de 250 K es 
k = 0.0219 W/m • °C para el aire (tabla A-ll), 0.026 W/m • K para el aisla- 
miento de uretano (tabla A-6) y 0.00002 W/m • K para el superaislamiento. 
Análisis a) Las razones de transferencia de calor por conducción y por radia- 
ción entre las placas, a través de la capa de aire, son 

T x -T 2 n (300 - 200)K 

Qcond = kA = (0.0219 W/m • K)(l m 2 ) ■■ QQlm = 219 W 


y 


Q r ^ = eaA(Ti-TÌ) 

= (0(5.67 X 10~ 8 W/m 2 • K 4 )(l m 2 )[(300 K) 4 - (200 K) 4 ] = 369 W 
Por lo tanto, 


ètoui = ècond + érad = 219 + 368 = 588 W 

En realidad, la razón de transferencia de calor será más alta debido a las co- 
rrientes de convección natural que es muy probable ocurran en el espacio de ai- 
re entre las placas. 

b) Cuando se vacía el espacio de aire entre las placas, no habrá conducción ni 
convección y la única transferencia de calor entre las placas será por radiación. 
Por lo tanto, 


Q total = Qrrt = 369 W 

c) Un material sólido opaco colocado entre las dos placas bloquea la transferen- 
cia de calor por radiación directa entre ellas. Asimismo, la conductividad térmi- 
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300 K 200 K 300 K 200 K 300 K 200 K 300 K 200 K 



a) Espado de aire h) Vacío c) Àislamiento d) Superaislarmento 

FIGURA 1-42 

Dìferentes maneras de redueir la transferencia de calor entre dos placas isotérmicas y su efectividad. 


ca de un material aìsJante toma en cuenta la transferencia de caJor por radia- 
ción que puede estar ocurriendo a través de los huecos vacíos en ese materiaL 
La razón de transferencía de calor a través del aislamiento de uretano es 

- kA = (0.026 W/m ■ K)(l m^) (3( ” 0[ 2 °° )K = 260 W 

Note que la transferencia de calor a través del material de uretano e$ menor 
que la ocurrida a través del aíre, determinada en a), aun cuando la conductìví- 
dad térmica del aislamiento es más elevada que 1a del aìre. Esto se debe a que 
el aislamíento bloquea la radiacíón en tanto que el aìre la transmite. 
d) Las capas del superaislamíento impiden cualquier transferencia de calor por 
radiación dírecta entre las placas. Sin embargo, sí ocurre la transferencia de ca- 
lor por radìación entre las lámínas de superaislamìento y la conductividad tér- 
mica aparente de éste toma en cuenta este efecto. Por 1o tanto, 

T { - T 2 „ (300 - 200) K 

~ kA - (0.00002 W/m ■ K)(l m 2 ) Q _ 01 m 7 = ».2 V\ 

la cual es de la correspondiente al vacío. Los resultados de este ejemplo 
se resumen en la figura 1-42 para ponerlos en perspectiva, 

Discusión En este ejemplo se demuestra la efectividad de los superaisiamíen- 
tos y ello explica por qué son los que se elìgen en aplícaciones críticas, a pesar 
de su elevado costo. 


EJEMPLO 1-12 Transferencia de cator en los hornos 
convencionales y de microondas 

Et cocimiento rápìdo y eficiente de los hornos de mìcroondas los hace uno de 
los aparatos esenciales en las cocínas modernas (figura 1-43), Díscuta los me- 
canismos de transferencia de caior asocìados con la cocción de un pollo en los 
hornos de microondas y convencíonales, y explique por qué la cocción en un 
horno de microondas es más eficiente. 

SOL UCIÓN En un horno de microondas los alimentos se cuecen al absorber la 
energía de radiación eiectromagnética generada por el tubo de microondas, co- 
nocido como magnetróm La radiación emitìda por e! magnetrón no es térmica, 



FIGURA V-43 
PolLo cociéndose en un homo de 
microondas (ejemplo 1-12), 
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ya que su emìsíón no se debe a ia temperatura del mísmo; más bíen, se debe a 
la conversìón de energía eléctrica en radiación electromagnétíca a una longítud 
de onda específica, La longitud de onda de la radiación de microondas es tal 
que es reflejada por las superficies metálìcas; transmitida por las cacerolas pa- 
ra cocinar hechas de vldrìo, cerámica o plástico y absorbida y convertida en 
energía ínterna por las moléculas de los alimentos (en especíal eí agua t el azú- 
car y la grasa). 

En un horno de microondas la radiación que choca contra el pollo es absorbi- 
da por la piel de éste y fas partes exteriores. Como resuitado r la temperatura del 
pollo se eleva en la piel y cerca de ésta. Enseguida, et calor es conducido hacìa 
el interior del pollo desde sus partes exteriores. Por supuesto, algo del caior ab- 
sorbido por la superficie exterior del pollo se pìerde hacia el aire que está en el 
horno por convecaón. 

En un horno convencional primero se calienta el aíre que está en el horno 
hasta la temperatura deseada por medio de un elemento de calentamiento, 
eléctríco o de gas. Este precalentamiento puede tardar varios minutos. Enton- 
ces el calor se transfiere del aire a ia piel del pollo por convección naturaí, en 
la mayor parte de los hornos, o por convección forzada, en los más recientes, 
en los que se utíliza un ventilador. El movimíento del aìre en los homos de con- 
vección incrementa e! coeficiente de transferencia de calor por convección y, 
por tanto, dismínuye el tíempo de cocción, Enseguida, el calor es conducido ha- 
cia el interior del pollo desde sus partes exteriores, como en los hornos de mi- 
croondas, 

En los hornos de microondas se reemplaza el lento proceso de transferencia 
de calor por conveccìón de los hornos convencionales por ía transferencía ins- 
tantánea de calor por radiación. Como resultado, en los hornos de microondas 
se transfiere la energía hacia !os alimentos a plena capacídad en el momento en 
que se encienden y, por tanto, cuecen más rápido al mismo tìempo que consu- 
men menos energía. 



a = 0.ó 


25^C 


FIGURA 1-44 

Esquema para el ejemplo 1-13. 


tJEMPLO ut3 Galentamianto de una placa por energía solar 

Una piaca metálica delgada está aisiada en la parte posteriory expuesta a ía ra- 
diación solar en la superfìcie del frente (fìgura 1-44). La superficie expuesta de 
la placa tiene una absortìvidad de 0.6 t para la radiación solar. Sì la radiación 
solar incide sobre la placa a una rapìdez de 700 W/m 2 y la temperatura del aí- 
re circundante es de 25°C, defermine la temperatura de ía superficìe de la pla- 
ca cuando ia pérdida de calor por convección y radíación es iguat a la energía 
absorbida por la propia placa. Suponga que el coeficíente combinado de trans- 
ferencia de calor por convección y radiación es de 50 W/m 2 ■ °C. 

SQLUCIÚN El lado posterior de la delgada placa metálica está aislado y el la- 
do del frente está expuesto a la radiación solar. Se va a determinar la tempera- 
tura de la superfície de la placa cuando se estabiliza. 

Suposiciones 1 Existen condiciones estacionarias de operación. 2 La transfe- 
rencia de caior a través del lado aíslado de la placa es desprecíable. 3 El coefi- 
ciente de transferencia de calor permanece constante. 

Propiedadss Se da ia absortividad solar de la placa como « = 0.6. 

Anáiists La absortividad solar de la placa es 0*6 y t por tanto, el 60% de la ra- 
diacìón solar incidente sobre la placa es absorbida de manera continua, Como 
resulìado, la temperatura de la placa se elevará y aumentará ia diferencia de 
temperatura entre ella y los alrededores, Esta diferencia creciente de tempera- 
tura causará que se íncremente la razón de ia pérdida de calor de ia placa ha- 
cia los airededores. En afgún punto r !a razón de la pérdida de calor de la placa 
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será igual a la de !a energía solar absorbida 5 y la temperatura de la placa ya no 
cambíará. La temperatura de ia placa cuando se establece la operacíón estacio- 
narìa se determina a partir de 

^gonada — ^'perdida ^ ^ combinado Aí (Ts ”™ ^ ) 

Despejando T s y sustituyendo, se determina la temperatura de 1a superficíe de 
!a placa como 


_ * 4 incidfriite, st>iar _ ^ ^ (7Q0 W/m 2 ) 

J " Ta “ 50 W/m 2 • °C 


33.4 C 


Oiscusión Note que las pérdídas de caior ìmpedirán que la temperatura de ta 
placa se eleve por encìma de 33.4°C. Asimismo, el coeficiente combinado de 
transferencia de calor considera los efectos tanto de convección como de radia- 
ción y, por tanto, es muy convenìente para usarse en los cálculos de transferen- 
cia de calor cuando se conoce su vaìor con razonable exactítud. 


1-10 ■ TÉCNICA DE RESOLUCIÓN DE PROBLEMAS 


E1 primer paso en el aprendizaje de cualquier cicncia es captar los fundamen- 
tos y adquirir un conocimiento sólido de ella + E1 paso siguiente es dominar los 
fundamentos al poner a prueba este conocimjento. Lo anterior se lleva a cabo 
al resolver problemas signìficatìvos del mundo real. La resolución de esos 
problemas, en especial los complicados, requiere una rutina sístemática. Me- 
diante el uso de un procedimiento paso a paso, un ingeniero puede reducir la 
resolución de un problema complicado en la resolución de una serie de pro- 
blernas sencìllos (figura 1-45). Cuando aborde un problema, se recomienda 
que utilice los pasos siguientes tan celosamente como sea posible. Esto le ayu- 
dará a evitar algunas de las trampas comunes asociadas con la resolución de 
problemas, 

Paso 1: Enunciado del prohlema 

Con sus propias palabras exprese con brevedad el problema, la mformación 
clave que se le pi oporciona y las cantìdades que debe hallar. Esto equívale a 
asegurarse de que comprende el problema y los objetivos antes de que intente 
resolverlo. 

Paso 2: Esquema 

Dibuje un esquema realista del sistema físico que interviene y haga una lista 
de la información pertinente sobre la figura. E1 esquema no tiene que ser tan 
elaborado, sólo debe asemejarse al sistema real y mostrar las caracteristicas 
claves. Indique cuaiesquiera interacciones de energía y de masa con los alre- 
dedores. Hacer una lìsta de ia información dada sobre el esquema ayuda a ver 
el problema completo de una vez. 



FIGURA 1-45 
Uti procedìmiemo paso a paso puede 
simplifícar mucho la resolución de 
problemas* 


Paso 3: Suposiciones y aproximaciones 

Enúncìense cualesquiera suposiciones y aproximaciones apropiadas que se es- 
tablezcan con el fin de simplificar el problema y hacer posibie una solución. 
Justifíquense las suposiciones cuestionables, Supónganse valores razonables 
para las cantidades faltantes que sean necesarias. Por ejempío, a falta de datos 
específícos acerca de la presíón atmosférica, se puede tomar como 1 atm. Sin 
embargo, se debe resaltar en el análisís que la presión atmosférica decrece al 
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C 

Datít>: Temperatura dcl aìre ch Dcnvcr 

c 

Dct>e haliarsc: Dcasidíid del aíic 

Inftumádón falttínlc: Pre&Ión 
aimosférica 

Hipdteifs#i: Tóm&se P = i atm 
Onadecuadn, Se ignora e! efecto de 
hi allíttid, Cansará itn enror de más 
dc I5%.) 

Hìpdtcííis #2: Tómese P - 0.83 atm 
(Àdecuado: sólt> se igntmm pequemis 
efectos. como las coitdídones 
atmosférícas,) 

C 

c 


FlfiURA 1-46 

Las suposicìones que se hagan al 
resolver nn problema de ingeniería 
deben ser razonables y justificables. 


aumentar la elevación. Por ejemplo, cae hasta 0.83 atm en Denver (elevación 
I 610 m) (figura 1-46). 


Paso 4: Leyes físicas 

Aplique todas las leyes y principios fístcos básicos pertinentes (como ia con- 
servación de la energfa) y reduzcaíos hasta su forma más sencilla aplicando 
las suposicíones esfablecídas. Sin embargo, en primer lugar debe identificar- 
se con claridad la región a la cual se aplica la ley física. 


Paso 5: Propiedades 

Determínense las propiedades desconocidas necesarias para resoJver el pro- 
blema, con base en relaciones o tablas de propiedades. Hágase una lista de las 
propiedades por separado e indíquese su fuente. si se debe hacer. 


Paso 6: Cálculos 

Sustituya las cantìdades conocidas en las relaciones simpiifícadas y realice los 
cálculos con eí fin de determinar las incógnitas. Ponga atención particular en 
las unidades y las cancelaciones de éstas, y recuerde que una cantidad dimen- 
sional sin una unidad no tiene signíficado. Asimismo, no dé una sensación falsa 
de mueha precisión al copiar todos los dfgitos de la paiitalla de la calculadora; 
redondee los resultados hasta un número apropiado de cifras signifìcativas 
(véase !a pág. 39). 



FIGURA t-47 

Se debe comprobar que los resultados 
obtenidos a partir de un análisìs de 
ìngenìería sean razonables. 


Paso 7; Razonamiento, verificación y discusión 

Àsegure ìas comprobaciones con ei fín de que los resuìtados obtenidos sean 
razonables e intuitìvos, y verifique la validez de las suposiciones cuestiona- 
bles. Repita los cálculos que condujeron a valores no razonables. Por ejempio, 
aislar un calentador de agua en el que se usa gas natural con valor de 80 dóla- 
res al ano no puede dar por resultado un ahorro de 200 dólares anuales (figu- 
ra 1-47). 

Del mísmo modo, sefiale ei sígnifícado de los resultados y discuta sus im- 
plicaciones. Exprese las concìusiones a tas que se puede llegíu- a partir de los 
resultados y cualesquìera recomendaciones que se puedan hacer con base en 
ellas. Haga énfasis en las limitaciones bajo las cuales los resultados son apii- 
cables y tome precauciones conlra cualesquiera nialas inierpretaciones y el 
uso de los resultados en situaciones en donde las suposiciones subyacentes 
pierden vaìidez, Por ejemplo, si determinó que al envolver un calentador de 
agua con una camisa de aislamiento de 20 dólares reducirá el gasto de energía 
en 30 dólares al aho, indique que el aislamiento se pagará por sí mismo con ei 
costo de la energía que se aliorre en menos de un ano. Sin embargo, indique 
también que en el análisis no se consideran las remuneraciones de ìa mano de 
obra y que lo anterior tendrá vigencia sí instala el aislamiento por sí mismo. 

Tenga en mente que usted presenta las soluciones a sus profesores y que 
cualquier análìsìs de ingeniería presentado a otros es una forma de comunica- 
ción. Por lo tanto, la nitidez, la organización, la integridad y la apariencia vi- 
sual tienen la mayor importancia para obtener la efectividad máxirna. Además, 
la nitidez también sirve como una gran herramienta de comprobación, ya que 
es muy fácil detectar errores y faltas de coherencìa en un trabajo claro. La fal- 
ta de cuidado y saltarse pasos para ahorrar tiempo a menudo íermìna costan- 
do más tíempo y ansiedad innecesaria. 

E1 procedimiento que se acaba de descrìbir se utiliza en los probiemas re- 
sueltos como ejemplo, sin expresar en forma explícìta cada paso. Para ciertos 
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problemas algunos de los pasos pueden no ser aplicables o ser innecesarios. 
Sin embargo. no se puede pasar por alto la importancia de un procedimiento 
lógico y ordenado para resolver los problemas. La mayor parte de las dificul- 
tades que se encuentran al resolver un problema no se deben a falta de cono- 
cimiento sino de coordinación. Se le recomienda intensamente que siga estos 
pasos en la resolución de problemas hasta que desarrolle un procedimiento 
que funcione mejor para usted. 


Software para ingeniería 

Quizá el lector se pregunte por qué estamos a punto de abordar un concienzudo 
estudio de los fundamentos de la transferencia de calon Después de todo T casi 
todos los problemas que es probable se encuentren cn la práctica se pueden re- 
solver utilizando uno de los varios paquetes de softwai'e disponibles con facili- 
dad en el mercado actual. Estos paquetes no sólo dan los resultados numéricos 
deseados, sino que también los proporcionan en la forma de gráficas a lodo eo- 
lor para realizar presentaciones impresionantes. Hoy es ineoneebible practicar 
la ingeniería sin utilizai + alguno de eslos paquetes. E1 tremendo poder de compu- 
tación del que se dispone con sólo el toque de un botón es al mismo tiempo una 
bendición y una maldición. Es cieno que permìte a los ingenieros resolver los 
problemas con facilidad y rapidez, pero tambíén abre la pueria para los abusos 
y la falsa infonnación. En las manos de personas con preparación defieiente es- 
tos paquetes de software son tan peligrosos como las amias poderosas y compli- 
cadas en las manos de soldados mal entrenados* 

Pensar que una persona que puede usar los paquetes de software para inge- 
níería, sin el adiestramiento apropiado en los fundamentos, puede practicar es- 
ta disciplina es como pensar que una persona que puede usar una llave de 
tuercas es capaz de ti’abajLir como mecánico de automóvìles. Si fuera cierto que 
los estudìantes de ingenieria no necesitan todos los cursos fundamentales que 
están tomando porque práctícamente todo se puede hacer con rapidez y facilì- 
dad mediante las computadoras, entonces también seria cierto que los patrones 
ya no necesitarían contratar ingenieros con elevados salarios, ya que cualquier 
persona que sepa cómo usar un programa de procesamiento de textos también 
puede aprender cómo usar aquelios paquetes de software. Sin embargo, las es- 
tadísticas hacen ver que la demanda de ingenieros está creciendo, no está en 
dedinación, a pesar de la disponibilidad de estos poderosos paquetes. 

Siempre se debe recordar que todo el poder de computación y los paquetes 
de software para ingeniería de los que se díspone en la actualidad son herra- 
mìentas que tienen significado sólo en las manos de los maestros. Tener el me- 
jor programa de procesamìento de íextos no haee que una persona sea un buen 
escritor, pero es evidente que la labor de un buen escritor será mucho más fá- 
eil y éste será más productivo (figura 1-48). Las calculadoras manuales no eli- 
minaron la necesidad de enseíiar a los nihos cómo sumar o restar. y los 
complicados paquetes médicos de software no sustituyeron el adiestramiento 
en la escuela de medicina. Tampoco los paquetes de software de ingenierfa 
reemplazarán la educación tradicional de ésta. Sencìllamente causarán un des- 
plazamiento en la profundidad con la que se imparten los cursos de matemá- 
ticas aplicadas a la ffsica. Es decir, se dedicará más tiempo en el salón de 
clases para discutir los aspectos físicos de los problemas con mayor detalle y 
menos tiempo para la mecámca de los procedímientos de resolucìón. 

Todas estas herramientas maravillosas y poderosas con las que se cuenta en la 
actuaUdad ponen una carga adicional sobre los ingenieros de hoy. Todavía de- 
ben contar con una comprensión completa de los fundamentos, desarrollar una 
l4 sensación ,n de los fenómenos físicos, scr capaces de poner los datos en la pers- 
pectiva apropiada y establecer juicios sólidos de ingeniería, precistimente como 



FIGURA 1-48 

Un excelente programa de procesa- 
miento de textos no hace qne una 
persona sea un buen escritor, senci- 
llamente hace que un bucn escritor 
sea mejor y más eficientc. 
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sus antecesores. Sin embargo, deben hacerlo mucho mejor y mucho más rápido, 
con el uso de modelos más realistas, debido a las poderosas herramientas de que 
disponen en la actualidad. Los ingenieros del pasado se apoyaban en los cálcu- 
los a mano, en las reglas de cálculo y, más tarde, en las calculadoras manuales y 
las computadoras. Ahora, se apoyan en los paquetes de software. E1 fácil acce- 
so a un poder de ese tipo y la posibilidad de que una falsa comprensión o una 
mala inteipretación cause grandes danos hace más importante en la actualidad 
que nunca tener un adiestramiento sólido en los fundamentos de la ingeniería. 
En este texto se hace un esfuerzo adicional para enfatizar el desarrollo de una 
comprensión intuitiva y física de los fenómenos naturales, en lugar de hacerlo 
sobre los detalles matemáticos de los procedimientos de resolución. 

Solucionador de ecuación de ingeniería 
o Engineering Equation Solver (EES) 

EES es un programa con el que se resuelven numéricamente sistemas de ecua- 
ciones algebraicas o diferenciales, lineales o no lineales. Cuenta con una gran 
biblioteca de funciones de propiedades termofísicas, asi como de funciones 
matemáticas, y permite al usuario suministrar datos adicionales de propie- 
dades. A diferencia de algunos paquetes de software, con EES no se resuelven 
problemas de ingeniería; sólo se solucionan las ecuaciones suministradas por 
el usuaiio. For lo tanto, éste debe entender el problema y formularlo mediante 
la aplicación de algunas leyes y relaciones ffsicas pertinentes. EES ahorra al 
usuario tiempo y esfuerzo considerables al resolver las ecuaciones matemáti- 
cas resultantes. Esto hace posible resolver problemas significativos de inge- 
nieria que no son adecuados para los cálculos a mano, así como conducir 
estudios paramétricos con rapidez y de manera conveniente. EES es un pro- 
grama muy poderoso y, sin embargo, intuitivo, por lo que es muy fácil usarlo, 
como se muestra en el ejemplo 1-14. E1 empleo y las capacidades de EES se 
explican en el apéndice 3, en el Online Learning Center. 


EJEMPLO 1-14 Resolución de un sistema de ecuaciones con EES ” 

La diferencia de dos números es 4 y la suma de sus cuadrados es igual a su c 
suma más 20. Determine estos dos números. 

SOLUCIÓN Se dan relaciones para la diferencia y la suma de los cuadrados de _ 
dos números. Deben determinarse éstos. 

Anátisis Se arranca el programa EES haciendo doble clic sobre su icono, se 
abre un nuevo archivo y se mecanografía lo siguiente sobre la pantalla en blan- 
co que aparece: 

x-y=4 

x A 2+y A 2=x+y+20 

lo cual es una expresión matemática exacta del enunciado del problema, deno- 
tando con xy y los números desconocidos. La solución para este sistema de dos 
ecuaciones no lineales con dos incógnitas se obtiene al hacer clic sobre el sím- 
bolo de “calculadora" de la barra de tareas. Esto da 

x=5 y y=l 

Oiscusión Note que todo lo que se hizo fue plantear el problema en la forma 
en que se haría sobre un papel; EES se encarga de todos los detalles matemá- 
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ticos de la resolucíón. Note también que ias ecuaciones pueden ser lineales o 
no lineates y se pueden ìntroducìr en cualquier orden con las incógnitas en 
cuaiquiera de sus miembros. Los programas amigables para resolver ecuacio- 
nes, como el EES f permiten al usuario concentrarse en la física del probíema, 
sin preocuparse por las complejidades matemáticas asociadas con la resolución 
del sistema resultante de ecuacíones. 


Una observación sobre las cifras significativas 


En los cálculos de ingeniería, la información dada no se conoce hasta más de 
un cierto número de cifras significativas. Como consecuencia, los resultados 
qne se obtengan posiblemente no puedan determinarse hasta más cifras signi- 
ficativas. Dar ìos resultados con más cifras significativas da a entender qne 
existe una mayor exactilud y debe evitarse. 

Por ejemplo, consìdere un recipiente de 3.75 L Ileno con gasolina cuya den- 
sidad es 0,845 kg/L y trate de determinar su masa. Es probable que el primer 
pensamiento venido a la mente sea multiplicar el volumen por la densidad pa- 
ra obtener 3,16875 kg para la masa, lo cual implica con falsedad que la masa 
determinada tiene precìsión hasta seis cifras significativas. Sin embargo, en 
realidad la masa no puede precisarse hasta más de tres cifras sìgnificativas, ya 
que tanto el volumen como la densidad se proporcionan con tres cìfras signi- 
ficati vas. Por lo tanto, el resultado se debe redondear al mismo número de cì- 
fras signifìcatìvas y se debe dar la masa como de 3.17 kg en lugar de lo qoe 
aparece en la pantalla de la calculadora. E1 resultado de 3.16875 kg sería co- 
rrecto sólo sí el volumen y la densidad se dieran como 3.75000 Ly 0.845000 
kg/L, respectivamente. EI vaior 3.75 implica que se tìene bastante confianza 
en que el volumen es exacto dentro de ±0.01 L y no puede ser 3.74 o 3.76 L. 
Sin embargo, el volumen puede ser 3.746, 3.750, 3.753, etc., ya que todos se 
redondean a 3.75 L (figura 1-49). Resulta más apropiado conservar todos los 
dígitos durante los cálculos intermedios y realizar el redondeo en el paso fìnaL 
ya que esto es lo que normalmente hará una computadora. 

À1 resolver problemas se supondrá que la información dada es exacta al ine- 
nos hasta tres cífras significativas. Por lo tanto, si la iongilud de un tubo se da 
como de 40 m, se supondrá quc es de 40.0 m, para justifícar el uso de tres dí- 
gitos significatìvos en los resultados finales. Tambjén debe tener presente que 
todos los valores detemiinados en forrna experímentaì están sujetos a errores 
de iTtedíción que se reflejan en tos resultados obtenidos. Por ejemplo, si la 



FIGURA 1-49 
Un resultado con más cifras 
signifícativas que las de ios datos que se 
dan implica falsamente una mayor 
exactitud. 
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densidad de una sustancia tiene una incertidumbre de 2%, entonces la masa 
determinada usando este valor de densidad también tendrá una incertidumbre 
de 2%. 

También debe estar consciente de que, a veces, se introducen pequenos 
errores en forma intencional para evitar el problema de buscar datos más exac- 
tos. Por ejemplo, al tratar con agua líquida, sólo se usa el valor de 1 000 kg/m 3 
para la densidad. que es la del agua pura a 0°C. Si se usa este valor a 75°C 
conducirá a un error de 2.5%, ya que la densidad a esta temperatura es de 975 
kg/m 3 . Los mineralcs y las impurezas que están en el agua introducirán un 
error adicional. A1 ser éste el caso, el lector no debe tener reservas en re- 
dondear los resultados finales hasta un número razonable de cifras significati- 
vas. Además, tener una incertidumbre de unas cuantas unidades en porcentaje 
en los resultados de los análisis de ingeniería suele ser la norma, no la ex- 
cepción. 


TEMA DE INTERÉS ESPECIAL* 



FIGURA 1-50 


La mayoría de los animales vienen a este 
mundo con aislamiento integrado, pero 
los seres humanos venimos con una piel 
delicada. 


Comodidad ténnicci 

A diferencia de los animales como una zorra o un oso, que nacen con abri- 
gos de piel integrados, los seres humanos venimos a este mundo con poca 
protección contra ias condiciones ambientales severas (figura 1-50). Por lo 
tanto, se afirma que la búsqueda de la comodidad térmica se remonta hasta 
los principios de la historia humana. Se cree que los primeros seres huma- 
nos vivieron en cuevas que les proporcionaban refugio y protección contra 
las condiciones térmicas extremas. Es probable que el primer sistema de 
calentamiento usado fuera el hogar abierto , seguido por el fuego en mora- 
das, mediante el uso de una chimenea para dar salida a los gases de la com- 
bustión. E1 concepto de calefacción central se remonta a la época de los 
romanos, quienes calentaban sus casas utilizando técnicas de construcción 
de piso doble y haciendo pasar los humos del fuego por la abertura entre las 
dos capas de piso. Los romanos también fueron los primeros en usar venta - 
nas transparentes hechas de mica o de vidrio para mantener fuera a la llu- 
via y el viento pero dejar entrar la luz. La madera y el carbón mineral 
fueron las fuentes primarias de energía para calefacción, y se usaron el 
aceite y las velas para alumbrar. Las ruinas de casas con el frente hacia el 
sur indican que pronto, en la historia, se reconoció el valor del calenta- 
miento solar. 

E1 término acondicionamiento del aire suele usarse en sentido restrin- 
gido para implicar el enfriamiento pero, en su sentido amplio, significa 
acondicionar el aire hasta tener el nivel deseado de calentamiento, enfria- 
miento, humidificación, deshumidificación, limpieza y desodorización. La 
finalidad del sistema de acondicionamiento del aire de un edificio es pro- 
porcionar una comodidad térmica completa para sus ocupantes. Por lo tan- 
to, se necesita comprender los aspectos témiicos del cuerpo hutnano para 
disenar un sistema eficaz de acondicionamiento del aire. 

Los bloques de construcción de los organismos vivientes son las célu- 
las, las cuales se asemejan a fábricas en miniatura que realizan diversas 
funciones necesarias para la supervivencia de los seres vivos. E1 cuerpo 


* Esta sección se puede pasar por alto sin pérdida de continuidad. 
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huniano contiene cerca de 100 mil billones de células con un diámetro 
promedio de 0.01 mm. En una célula típica ocurren mìles de reacciones 
químicas cada segundo, durante las cuales algunas moléculas se dividen y 
se libera energía, y se forman algunas nuevas moléculas. E1 elevado nivel 
de actividad química de las células que mantiene la temperatura del cuer- 
po humano a 37.0°C (98.6°F), al mismo tiempo que realizan las funciones 
corporales necesarias, se llama metabolismo. En términos sencillos, el 
metabolismo se refiere al consumo de los alimentos, como los carbohidra- 
tos, las grasas y las protefnas. Los especialistas en nutrición suelen expre- 
sar el contenido de energía metabolizable de los alimentos en términos de 
la Caloría, con mayúscula. Una Calona es equivalente a l Cal — 1 kcal = 
4.1868 kJ. 

La rapìdez del metabolismo en el estado de reposo se llama índice meta- 
bólico basal, el cual es la velocidad de metabolismo requerida para conser- 
var un organismo realizando las funciones corporales necesarias, como la 
respiración y la circulación sanguínea, en un nivel cero de actividad exter- 
na. E1 índice metabólico también se puede interpretar eomo la velocidad de 
consumo de energía por parte de un organismo. Para un hombre promedio 
(de 30 anos de edad, 70 kg, 1.73 m de estatura, 1.8 m 2 de área superficial), 
el índice metabólico basal es de 84 W. Es decir, el organismo está convir- 
tiendo la energía química de los alimentos (o de la grasa del cuerpo, si la 
persona no hubiera comido) en calor a razón de 84 J/s, el cual entonces se 
disipa hacia los alrededores. E1 índice metabólico crece con el nivel de ac- 
tividad y puede decuplicar el fndice metabólico basal cuando alguien está 
realizando un ejercicio extremo. Es decir, dos personas haciendo ejercicio 
pesado en un cuarto pueden liberar más energía hacia éste que un calen- 
tador de resistencia de 1 kW (figura 1-51). Uu hombre promedio genera 
calor a razón de 108 W mientras está sentado leyendo, escribiendo, meca- 
nografiando o escuchando una conferencia en un salón de ciases. E1 índice 
metabólico máximo de un hombre promedio es de 1250 W, a la edad de 20 
aííos, y de 730 a los 70. Las veìocidades promedio para las mujeres son in- 
feriores en alrededor de 30%. Los índices metabólicos de los atletas entre- 
nados pueden sobrepasar los 2000 W. 

En la tabla 1-7 se dan los índices metabólicos durante diversas activida- 
des por unidad de área superficial del cuerpo. E1 área superficia! de un 
cuerpo desnudo fue expresada por D. DuBois, en 1916, como 

A s = 0.202m a425 ft 0 - 725 (m 2 ) (1-30) 

en donde m es la masa del cuerpo en kg y h es la altura en m. La ropa in- 
crementa el área superficial expuesta en hasta cerca de 50%. Los tndices 
metabólicos que se dan en la tabla son suficientemente exactos para la ma- 
yor parte de los fìnes, pero se tiene una incertidumbre considerable en los 
niveles de elevada actividad. Se pueden determinar valores más exactos 
midiendo la veìocidad del consumo de oxígeno en la respiración, que va 
desde alrededor de 0.25 L/min, para un hombre promedio en reposo, hasta 
más de 2 L/min durante el trabajo extremadamente pesado, Se puede su- 
poner que toda la energía liberada durante el metabolismo se libera como 
calor (en las formas sensìble o latente), puesto que el trabajo mecánico ex- 
temo realizado por los músculos es muy pequeíío. Además, el trabajo que 
se realiza durante la mayor parte de las actividades, como al caminar o ha- 
cerejercicio en una bicicleta fija, llega el momento en que se convierte en 
calor a través de la fricción. 

La comodidad del cuerpo humano depende principalmente de tres facto- 
res ambientales: la temperatura, la humedad relativa y el movimiento del 


1,2 kJ/s 



FIGURA 1-51 


Dos personas bailando rápido emiten 
más calor hacìa un cuarto que un 
calentador de resistencia de 1 kW. 
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TABLA 1-7 

(ndices metabólicos durante 
diversas actividades (tomado del 
Handbook of Fundamentals de la 
ASHRAE, Ref. 1, Cap. 8, tabla 4) 

Actividad 

índice me- 
tabólico* 

W/m 2 

Reposo: 

Dormir 

40 

Reclinarse 

45 

Sentado, quieto 

60 

De pie ( relajado 

70 

Camìnar (a nivel): 

2 mph (0.89 m/s) 

115 

3 mph (1.34 m/s) 

150 

4 mph (1.79 m/s) 

220 

Actividades de oftcina: 

Leer, sentado 

55 

Escrìbir 

60 

Mecanografiar 

65 

Archivar, sentado 

70 

Archivar, de pie 

80 

Caminar por allí 

100 

Levantar objetos/empacar 

120 

Conducir/volar: 

Automóvil 

60-115 

Avión, rutinario 

70 

Vehículo pesado 

185 

Actlvìdades ocupacionales 

diversas: 

Cocínar 

95-115 

Limpíar la casa 

115-140 

Trabajo en máquinas: 

Ligero 

115-140 

Pesado 

235 

Manejar bu ltos de 50 kg 

235 

Trabajo de picar y patear 

235-280 

Actividades diversas de 

placer: 

Bailar, sociaimente 

140-255 

Cal isten ia/ejercício 

175-235 

Tenis, singles 

210-270 

Basquetbol 

290-440 

Lucha r en competencia 

410-505 


*Muìtiplíquese por 1,3 m 2 para obtener los índices 
metabóiicos para un hombre promedio, Multìplíquese 
por 0,3171 para convertir en Btu/h ■ ft 2 . 


aire, La temperatura del medio ambíente es el índice sencillo más impor- 
tante de la comodidad* Se ha realìzado una investigación extensa sobre su- 
jetos homanos con el fin de detenninar la 4í zona de comodidad térmica” 
e identificar las condiciones en las que el cuerpo se siente cómodo en un 
medio. Se ha observado que la mayor parte de la gente vestida de manera 
normal, en reposo o realizando trabajo ligero, se siente córnoda en el rango 
de la temperatum operativa (muy aproximadamente, la temperatura pro- 
medio del aire y las superficies circundantes) de 23 °C hasta 27°C, o bien, 
73°F a S0°F (figura L52). Para la gente desnuda, este rango es de 29°C a 
31°C, La humedad relativa también tiene un efecto considerable sobre la 
comodidad, ya que es una medida de la capacidad del aire para absorber 
humedad y, por tanto, afecta la cantidad de calor que un cuerpo puede disi- 
par por evaporación. La humedad relativa elevada retarda el rechazo de ca- 
lor por evaporación, en especial a altas temperaturas, y la baja humedad 
relativa lo acelera. E1 nível deseable de humedad relatìva se encuentra en 
el amplio rango de 30 a 70%, sìendo el nivel más deseable el de 50%, La 
mayor parte de las personas no sienten calor ni frío en estas condiclones y 
el cuerpo no necesita activar alguno de los mecanismos de defensa eon el 
fin de mantener su temperatura tiormal (fígura 1-53). 

Otro factor que tiene un efecto importante sobre la comodidad térmica es 
el movimiento excesivo del aire o corriente de aíre, que causa un enfria- 
miento local no deseado del cuerpo huniano. La corríente de aire es ìdenti- 
ficada por muchos como uno de los factores más molestos en los lugares de 
trabajo, los automóviles y los avìones, La expèrimentación de incomodidad 
por la corriente de aire es común entre las personas que usan ropa normal 
en interiores y que están realizando trabajo ligero sedentario y rnenos co- 
mún entre aquellas con elevados niveles de actividad, La velocidad deì ai- 
re debe mantenerse por debajo de 9 m/min (30 ft/min), en el inviemo, y de 
15 m/min (50 ft/min), en el verano, para mínimizar la incomodidad por la 
corriente, en especial cuando el aire es frío. Un bajo nìvel de movimiento 
del aire es deseable ya que remueve el bochorno, el aire hiímedo que se 
acumula alrededor del cuerpo, y lo reemplaza con aire fresco. Por lo tanto, 
el movímiento del aire debe ser lo suficìentemente fuerte para elimínar el 
calor y la humedad de la vecindad del cuerpo, pero tan suave como para no 
advertirse. E1 movimiento deì aìre a alta velocidad también causa incomo- 
didad en el exterior. Por ejemplo. un medio ambieme a 10°C (50°F) con 
vientos de 48 km/h se siente tan frio como un medio ambiente a — 7°C 
(20°F) con vìentos de 3 km/h, debido al efecto de enfriamiento del rnovi- 
miento del aire (el factor del viento). 

Un buen sistema debe proporcionar condiciones tmiformes en todo el es- 
pacio habitable para evitar la incomodidad causada por irregularidades eo- 
mo las corrientes de aìre , la radiación térmica asimétnca, los pìsos 
calientes ofríos y la estratificación vertical de ía temperaturq, La radia- 
ción térmica asimétrica es causada por las superfìcies ftfaS de las venta- 
nas grandes, las paredes no aisladas o los productos fríos, así como por las 
siiperficìes calientes como los paneles radiantes para calefacción, de gas o 
eléctricos, colocados en las patedes o el techo, ias paredes o techos de 
mampostería calentados por el Sol y la maquinaria caliente. La radiación 
asimétrica causa incomodidad por la exposición de lados diferentes del 
cuerpo a superficies con temperaturas diferentes y, por tanto, a distinlas 
pérdidas o ganancias de calor por radiación. Una persona cuyo lado iz- 
quierdo está expuesto a una ventana fría, por ejemplo, sentirá como si estu- 
viera perdiendo calor de ese lado (figura l-54)* Para ìograr la comodidad 
témilca, la asimetrfa en la temperatura radiante no debc sobrepasar 5°C en 
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la dirección vertical y 10°C en la horizontal* Se puede minimizar el efecto 
desagradable de la asimetría en la radíación mediante la instalación de pa- 
neles de calefacción de tamano apropiado, usando ventanas de hoja doble 
y colocando aislamiento generoso en las paredes y el techo. 

E1 contacto dìrecto con superfícies frías o eaHentes también causa inco- 
modidad en los pies. La temperatura del piso depende de la manera en que 
esté construido (si está directamente sobre el suelo o sobre la parte superior 
de un cuarto calentado, $i está hecho de madera o de concreto, si se usó ais- 
lamiento, etc.) asi como de la cubierta usada para elpìso t como almohadi- 
llas, tapetes, alfombras y linóleo. Se sabe que una temperatura del piso de 
23 a 25°C es cómoda para la mayor parte de la gente, La asimetna térmica 
del piso pìerde su significado para las personas con calzado. Una manera 
efícaz y económica de elevar la temperatura del píso es usar paneles radian- 
tes de calefacción en lugar de aumentar el ajuste del tennostato. Otra con- 
dición no uniforme que causa incomodidad es la estratifícación de la 
temperatura en un cuarto, que expone la cabeza y los pies a temperaturas 
diferenies* Para lograr la comodidad térmica, la diferencia de temperatura 
entre los nìveles de la cabeza y los pies no debe exceder de 3°C. Este efec- 
Lo se puede minimizar usando ventiladores. 

Se debe notar que ningun ambiente térmico satisfará a todos. Sìn impor- 
tar lo que se haga, ciertas personas expresarán alguna incomodidad. La zo- 
na de comodídad térmica está basada en una tasa de 90% de aceptación. Es 
decir, se estima que un medio es cómodo si sólo 10% de las personas no es- 
tán satisfechas con él. E1 metabohsmo disminuye algo con ia edad, pero no 
tiene efecto sobre la zona de comodidad. La investigación indica que no 
existe diferencia apreciable entre los medios preferidos por las personas 
viejas y jóvenes. Los experimentos también demuestran que los homhres y 
las mujeres prefieren casi el misrno ambiente. E1 índice de metabolismo de 
la mujer es algo inferior, pero esto se compensa por la temperatura de la 
piel y la pérdida por evaporación ligeramente inferiores. Asimísmo, no 
existe variación significativa en la zona de eomodidad de una parte del 
mundo a otra y de invierno a verano. Por lo tanto, se pueden usar las con- 
diciones térmicas de comodidad en todo el tnundo en cualquìer temporada. 
Del mistno inodo, las personas no pueden aclimatarse para preferir condi- 
ciones diferentes de comodidad. 

En un medio ambiente frío la razón de pérdida de calor del cuerpo pue- 
de exceder la razón de generación de calor metabólico, E! calor específíco 
promedio del cuerpo humano es de 3.49 kJ/kg ■ °C y, por tanto, cada caída 
tle 1 °C en ía temperatura del cuerpo corresponde a un déficit de 244 kJ en 
el contenido corporal de ealor para un hombre promedio de 70 kg, Una caí- 
da de 0.5 °C en la temperatura media del cuerpo causa una incomodidad no- 
toria pero que es aceptable. Una caída de 2.6°C causa una incomodidad 
extrema. Una persona que esté durmiendo se despertará cuando su tempe- 
ratura media corporal caiga en L3°C (lo cual normalmente representa 
una caída de 0.5°C en el interior del cuerpo y de 3°C en ej cirea de la piel), 
La caída de la temperatura en las profundidades del cuerpo por debajo de 
35°C puede dahar el mecanismo de regulación de la temperatura de éste T en 
tanto que una caída por debajo de 28°C puede ser fatal. Las personas se- 
dentarias informaron sentírse córnodas a una temperatura media de la piel 
de 33.3°C, incómodamente frías a 3I°C ,frías hasía tiritar a 30°C y extre- 
madamente frías a 29°C. Las personas que realizan trabajos pesados ìnfor- 
maron sentirse cómodas a temperaturas mucho más bajas, lo cual muestra 
que el nivel de actividad afecta el desempeho y la coinodidad humanos. 
Las extremidades del cuerpo, cotno las manos y los pies, es probable que 


°c 



Temperatura operativa 

. . Límite Kupedorde aceptabìíídad 

- Óptimo 

- - -■ Límite ìnferior de aceptabilìdad 

FIGURA 1-52 

Efecto de la ropa sobre la temperatura 
ambiente que se siente cómoda (1 clo — 
0.155 m 2 ■ 5 C/W = 0.880 ft 2 ■ °F ■ h/Btu) 

{tomúdo de la norma 55-1981 de la ASHRAE). 



23 °C 

RH = 50% 


FIGURA 1-53 

Medio térmicamente cómodo. 
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FIGURA 1*54 

Las superficìes frías causan pérdida 
excesìva de calor del cuerpo por 
radiacion y, por tanto, íncomodidad en 
ese lado del cuerpo. 



La veìocidad de generacion de calor 
metabólico en reposo puede aumentar 
hasta seís veces durante la tìritera total 
en condicíones climáticas frías. 


resulten afectadas con mayor facilidad por las condíciones atmosféricas 
frías y sn temperatura es una mejor indicación de la comodidad y el desem- 
perío. Se percihe que la piel de una mano a 20 D C está incómotíamente fría, 
a 15°C está en extremo fría y a 5°C está dolorosamente fría. Se puede rea- 
lizar trabajo dtil por medio de las manos, sìn diflcultad, mientras la tempe- 
ratura de la píel de los dedos permanece arriba de Í6°C (Manual de 
fundamentos de la ASHRAE, Ref. I, capítulo S). 

La primera línea de defensa del cuerpo contra la pérdida excesiva de ca- 
lor en un medio ambiente frio es reducir la temperatura de lapiel y, de es- 
te modo, la razón de pérdida de calor; esto io logra al estrechar las venas y 
disminuir el fiujo sanguineo. La medida disminuye la temperatura de los 
tejidos subyacentes a la pieh pero mantiene la temperatura corporaJ inte- 
rior. La siguiente acción preventiva es incrementar )a razón de generación 
de calor meiabólico en ei cuerpo al tiritar, a menos que la persona lo haga 
voluntariamente incrementando su nivel de actividad o poniéndose ropa 
adicionah La tiritera empieza con lentìtud en pequenos gaipos de músculos 
y puede duplicar la prodncción de calor metabólico del cuerpo en sus eta- 
pas ìnìciales. En el caso extremo de una tiritera total, la rapídez de produc- 
ción de calor puede alcanzar hasta seis veces los níveles correspondientes 
al reposo (figura 1-55). Si esta medida tambíén resulta ìnadecuada, la tem- 
peratura profunda del cuerpo empieza a caer. Las partes más alejadas del 
centro de éste, como las manos y los pies, se encuentran en el máximo pe- 
ligro de sufrir danos en los tejidos, 

En los medios calientes la razón de pérdida de calor del cuerpo puede 
hacerse más lenta que la de generaeión de calor metabólico. En esta oca- 
sión el cuerpo actíva los mecanismos opuestos. En primer lugar aumenta 
el flujo de sangre y, por tanto, et transporte de calor hacía ìa píef causan- 
do que la temperatura de ésta y la de ios iejidos subyacentes se eleve y se 
aproxime a la del interior del cuerpo. En condiciones de ealor extremo, el 
rìtmo cardìacù puede llegar hasta 180 latidos por minuto para mantener un 
suministro adecuado de sangre al cerebro y a la piel. A ritmos cardiacos 
más altòs, la eficiencia volumétrica del corazón cae; debido al tiempo tan 
corto entre los latidos no puede llenarse por completo con sangre y cae el 
suministro sanguíneo hacia la piel y, lo que es más importante, al cerebro. 
Esto hace que la persona se desmaye como resultado de la postración cau- 
sada por el calor . La deshidratación hace que el problema sea peor. Una 
cosa semejante sucede cuando una persona que trabaja muy duro durante 
un tiempo largo se deiiene súbitamente* En este caso, la sangre que ha 
inundado ìa piel tiene difícultad para regresar al corazón porque los múscu- 
los relajados ya no fuerzan a esa sangre de regreso aí corazón y, por con~ 
siguiente, se tiene menos flujo disponible para bombearlo al cerebro. 

La siguiente línea de defensa es Iíberar agua de las glándulas sudorfparas 
y recurrir al enfrìamiento evaporativo, si es que la persona no se quita algo 
de ropa y reduce el nivel de activídad (figura 1-56). E1 cuerpo puede man- 
tener ìhdefmidamente la temperatura de su centro a 37°C en este modo de 
enfriamiento evaporativo, incluso en medios a temperaturas más elevadas 
(tan altas como 200°C durante las pruebas militares de aguante), sì la per- 
sona toma gran cantidad de Iíquidos para reaprovisíonar sus reservas de 
agua y el aire ambìental está lo sufícientemente seco como para permitir 
que el sudor se e vapore en lugar de rodar hacia abajo de la pieL Si esta me- 
dida no resulta adecuada, el cuerpo tendrá que empezar a absorber calor 
metabólico y la temperatura profunda del cuerpo se elevará. Una persona 
puede tolerar una elevación en la temperatura de 1.4°C, sin incomodidad 
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importante, pero puede desplomarse cuando la elevación de la temperatura 
alcanza los 2.8°C. La gente se siente lenta y su eficiencia cae de manera 
considerable cuando la temperatura del centro del cuerpo se eleva por en- 
cima de 39°C. Una temperatura del centro del cuerpo por encima de 41 °C 
puede danar las proteínas hipotalámicas, lo que da por resultado el cese de 
la sudoración, una producción mayor de calor por tiritera y una insolación 
con danos irreversibles que constituyen una amenaza para la vida. Por en- 
cima de 43°C puede ocurrir la muerte. 

Una temperatura superficial de 46°C causa dolor en la piel. Por lo tanto, 
el contacto directo con un bloque metálico a esta temperatura o superior es 
doloroso. Sin embargo, una persona puede permanecer en un cuarto a 
100°C hasta por 30 min sin danos o dolor en la piel, debido a la resistencia 
por convección en la epidermis y al enfriamiento evaporativo. Incluso es 
posible poner nuestras manos dentro de un horno a 200°C, durante un cor- 
to tiempo, sin que salgan quemadas. 

Otro factor que afecta la comodidad térmica, la salud y la productividad 
es la ventilación. Se puede proporcionar aire fresco del exterior a un edifi- 
cio enforma natural o porfuerza mediante un sistema mecánico de venti- 
lación. En el primer caso, lo cual es la norma en los edificios residenciales, 
la ventilación necesaria se suministra por infútración a través de las grie- 
tas y fugas en el espacio habitado y abriendo las ventanas y puertas. La 
ventilación adicional necesaria en los cuartos de bano y las cocinas se su- 
ministra con respiraderos con compuertas o con ventiladores de extrac- 
ción. Sin embargo, con este tipo de ventilación no controlada, el suministro 
de aire fresco será demasiado elevado, con desperdicio de energía, o dema- 
siado bajo, causando una mala calidad del aire en el interior. Pero la prác- 
tica actual probablemente no sea buscar un cambio para los edificios 
residenciales, ya que no existe una protesta pública por el desperdicio de 
energía o la calidad del aire y, por tanto, es difícil justificar el costo y la 
complejidad de los sistemas de ventilación mecánica. 

Los sistemas de ventilación mecánica forman parte de cualquier sistema 
de calefacción y acondicionamiento del aire en los edificios comerciales , 
suministrando la cantidad necesaria de aire fresco del exterior y distribu- 
yéndolo de manera uniforme en todo el edificio. Esto no es sorprendente, 
ya que muchas habitaciones en los grandes edificios comerciales no cuen- 
tan con ventanas y, por tanto, dependen de la ventilación mecánica. Inclu- 
so los espacios con ventanas se encuentran en la misma situación, ya que 
dichas ventanas están herméticamente selladas y no se pueden abrir en la 
mayor parte de los edificios. No es una buena idea exagerar el tamano del 
sistema de ventilación sólo para quedar en el ‘iado seguro”, ya que extraer 
aire del interior, calentado o enfriado, desperdicia energía. Por otra parte, 
también debe evitarse la reducción de las razones de ventilación por deba- 
jo del mínimo requerido, con el fín de conservar energía, de modo que la 
calidad del aire en el interior se pueda mantener en los niveles requeridos. 
En la tabla 1-8 se da una lista de los requisitos mínimos de aire fresco para 
ventilación. Los valores están basados en el control del C0 2 y otros conta- 
minantes con un margen adecuado de seguridad, lo cual requiere que a ca- 
da persona se le suministren por lo menos 7.5 L/s (15 ft 3 /min) de aire 
fresco. 

Otra función del dstema de ventilación mecánica es limpiar el aire, fil- 
trándolo a medida que entra en el edificio. Se cuenta con varios tipos de fil- 
tros para este fin, dependiendo de los rèquisitos de limpieza y de la caída 
admisible de presión. 



FIGURA 1-56 

En los medios calientes un cuerpo puede 
disipar una gran cantidad de calor 
metabólico al transpirar, ya que el sudor 
absorbe el calor del cuerpo y se evapora. 


TABLA 1-8 

Requerimientos mtnimos de aire 
fresco en los edificios (norma 

62-1989 de la ASHRAE) 

Requerimiento 
(por persona) 

Apiicación 

L/s 

ft 3 /min 

Salones de clases, 
bibliotecas, 
supermercados 8 

15 

Comedores, salas 
de conferencias, 
oficinas 10 

20 

Salas de 
hospital 

13 

25 

Cuartos 15 30 

de hotel (por cuarto) (por cuarto) 

Salas de 

descanso 

30 

60 

Almacenes 

de ventas al 

menudeo 

1 . 0 - 1 . 5 
(por m 2 ) 

0.2-0.3 
(por ft 2 ) 


Edificios re- 0.35 de cambio de aire 
sidenciales por hora, pero no menos 
de 7.5 L/s (o 15 
ft 3 /min) por persona 
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RESUMEN 


Eq este eapítulo se presentaron y se dìscuderon los conceptos 
básicos de la transferencia de calor. La ciencia de la tennodiná- 
mica Lrata de la cantidad de transferencia de calor a medida que 
un sistema pasa por tin proeeso de un estado de equilibrio ha- 
cia otro, en lanío que la eiencia dc la transferencia áe calor tra- 
ta de la razón de esa transferencía, la cual es la cantidad de 
principal inierés en el diseno y evaluación del equìpo de trans- 
ferencia de calor. La sunia de todas las formas de energía de un 
sistema se llama energía toiat e incluye las eneigías intema, ci- 
nética y potendaL La energía ìnterna representa la energía mo- 
lecular de un sistema y consta de las formas sensible, latcnte, 
qnfmica y nuclear. Las formas sensible y latente de la energía 
intema se pueden transferir de un medio a otro como resullado 
de una diferencia de temperatura y se mencionan como energía 
calorifica o térmica. Por tanto, Ia transferencia de calor es ei 
intercambio de las formas sensible y iatente de la energía ìnter- 
na entre dos rnedios, como resultado de una diferencia de Lem- 
peratnra. La camidad de calor transferido por unidad de tiempo 
se llama razón de transferencia dei calor y se denota por Q ♦ La 
razón de transferencía del calor por unidad de área se llamay?w- 
jo de calor, q. 

Un sistcma dc masa fíja recibe el nombre de sistema cerra - 
do y uno que comprendc transferencia de masa a través de sus 
fronteras es un sistema ahìerto o votumen de control. La prìme- 
ra ley de la lermodmámica o el balance de energía paia cual- 
quier sistema que pasa por cualquier proceso se puede expresar 
como 

^sal ^^sistefiia 

Cuando un sistema cenado estacionario comprende sólo trans- 
ferencia de caíor y no ínteracciones de trabajo a través de su 
frontera, la reìacìón de balance de energía se reduce a 

Q = mc v AT 

en donde Q es Ìa cantidad de transfcrencía neta de calor hacia 
el sistema o desde éste, Cuando el calor se transfiere con ima 
rapidez constante de Q, la cantidad de transfercncia de calor 
durante un intervalo de tiernpo A/ se puede detcrminar a partir 
de Q - Qkt. 

En condiciones de estado estacionarìo y en ausencia de cua- 
lesquiera interacciones de trabajo, la rclación dc conservacìón 
de la energía para un volumen de conirol eon una admisión y 
una salida, y con cambios despreciabies en las encrgías cincti- 
ca y potenciaf se puede expresar como 

Q = mc p àT 

donde m = pVA t es el gasto de masa y Q es la razón de trans- 
ferencía neta de calor hacia afuera o haeia adentro del volumen 
de control. 

El calor se puede transferir en tres modos diferentes; con- 
ducción, convccción y radiacíon. La conducción es la transfe- 
rencìa de calor de las partículas más energéticas de una 
sustancìa hacia las menos energétìcas adyacentes, como resul- 


tado de la inieracción entre ellas, y es expresada por la ley de 
Fouńer de la conducción deì calor como 

Qeomi ~ 

donde k es la conductmdad térmica del material, A es el área 
perpendicular a la dirección de la transferencia de caìor y dTfdx 
es el gradìeme de temperatura, La magnìlud de la velocidad de 
conducción del calor a través de una capa plana de espcsor L se 
expresa por 

a _ , A àr 

Q cond “ jr 

donde AT cs la diferencia de temperatura de uno a otro lado de 
la capa, 

La convección es d modo de transferencia de calor entre una 
superftcie sólida y d líquido o gas adyacentes que se encuen- 
tran en movimiento y comprende ios efeetos combínados de la 
condticdón y del fluido en movimiento. La razón de la transfe- 
rencia de calor por convección se expresa por l a ley de Newton 
deì enfriamiento como 

Q qcmvícción 

donde h es d coeficiente de transferencia de calorpor convec - 
ción y en W/m- ■ K o Btu/h - ft 2 ■ C F, A, es el área superficial a 
través de la cual tiene ìngar esa transferencia, T x es la tempera- 
titra de la superficìe y T :J _ es la temperatura def fltddo suficien- 
temente lejos de dicha superficie, 

La radiacián es la enei gfa emitida por la materia eu forma de 
ondas electromagnéticas (o fotones), como resultado de los 
cambios en las configuraciones electrónìcas de los átomos o 
moleculas. La razón máxima de la radiacióu que se puede emi- 
tír desde una superflcie a una temperatura termodinámica T v es 
expresada por La ley de Stefan-Baitzmann como Ó„ mjti Hn = 
o-AJ* donde o- ^ _ 5.67 X 10 8 W/m 2 * K 4 o 0.1714 x 10" s 
Btu/h ■ ft 2 ■ R A es la constante Stefan-Boltzmann. 

Cuando una superfície de emisividad e y árca superfìcial A s , 
a una temperatura termodìnamica 7% esiá por conipleto ence- 
rrada por una supeificie mucho más grande (o negra), a una 
temperatura termodinámica 7' atredt separada por un gas (como el 
aire) que no interfiere con Ja radiación, Ja razón neta de la 
ti ansferencia de calor por radiación entre estas dos supertìcies 
se da por 

Q ro d = ecrA, (Tf- T'j a . d ) 

En este easo, la emísividad y el área superficìaí de la superficie 
circundante no tienen efecto sobre la transferencia neta de ca- 
lor por radiaeión. 

La razón a la cual una superfícic absorbe radiacìón se deter- 
ltlina a partir de í? absurbido ^C^incidentti donde os 

la razón a la eual la radiación incide sobne la superfìcie y a es la 
absortividad de esta úitima. 
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PROBLEMAS* 


Termodinámica y transferencia de calor 

14( <?En qué difiere la ciencia de la transferencia de calor de 
la ciencia de la tennodmámica? 

1 -2C i C u á 1 e s la fuerza i m p u 1 sora para a) 1 a t ran sfere n ci a de 
calor, b) el flujo de eorrieiite eléctrica y c) el flujo de fluidos? 

I *3C ^Cuál es la teoría del calórico? ^Cuándo y por qué se 
abandonó? 

I -4C ^En qué se díferencìan los problemas de capacidad no- 
rninal de ìos de dimensíonamíento? 

1-5C ^Cuál es la diferenda entre el enfoque analítico y el ex- 
perìmental de la transferencia de calor? Discuta ìas ventajas y 
las desventajas de cada uno de ellos, 

1-6C ^Cuál es ia importancia de la elaboración de modelos 
en la ingenícria? ^Cómo se preparan los modelos matemáticos 
para los procesos de ìngeniería? 

1 -7< Cuando se hace un modelo de un proceso de ingeniería, 
^cómo se hace la selección correcta entre un modelo simpie 
pero burdo y uno compíejo pero exacto? ^El modelo comple- 
jo es necesariamente una selección mejor porque es más exac- 
to? 

Calor y otras formas cte energía 

1-8C /,Qué es flujo de calor? ^Cómo está relacionado con la 
razón de transferencia de caíor? 

1-9C ^Cuáles son los mecanismos de transferencia de ener- 
gía para un sistema cerrado? ^Cómo sc distingue la transferen- 
cia de calor de ias otras formas de transferencia de energía? 


* Los problemas designados por una "C" son preguntas de 
concepto y se alìenta a los estudìantes a darles respuesta. Los 
designados por una “I" están en unidades inglesas y los usuarios 
del Sl pueden ignorarlos. Los problemas con un icono de CD-EES ® 
se resuelven usando el EES, y las solucìones connpletas junto con 
los estudios paramétricos se Incluyen en el CD que acompańa a 
este teKto. Los problemas con un tcono de computadora-EES r 
son de naíuraleza detailada y se pretende que se resueívan con una 
computadora, de preferencia usando el software de EES que 
acompana a este texto. 


1-lOC ^Cómo están relacíonados entre sí el calor, la energía 
ìmerna y la energía térmica? 

MIC Se calìenta un gas ideal desde 50°C hasta S0°C a) a 
volumen constante y b) a presión constante. ^Para cuál de los 
dos casos piensa que la energía requerida será mayor? £,Por 
qué? 

i-12 Un elemento resistor cilíndrico en un tablero de circui- 
to disipa 0.8 W de potencia. El resistor tiene L5 cm de largo y 
un diámetro de 0.4 cm + Suponiendo que el calor se va a trans- 
ferir uniformemente desde todas las superficies, determine a) la 
cantidad de calor que este resistor disipa durante un periodo de 
24 horas, b) el flujo de calor y c) Ja fracción de caìor disipada 
desde las superftcìes ìnferior y superíor. 

1-131 Un chip lógico usado en una computadora disipa 3 W 
de potencia en un medio de 12G Q F y tiene un área superficial de 
transferencia de ealor dc 0.08 in 2 . Suponiendo que la transfe- 
rencia de calor desde la superficie es uniforme. determine a) la 
cantìdad de calor que este chip disípa durante un día de trabajo 
de 8 horas, en kWh, y b) el flujo de calor sobre la superficíe de 
ék en W/in 2 . 

1-14 Considere una lámpara incandescente de 150 W. El fila- 
mento de la lántpara tíene 5 cm de largo y el diámetro es de 0.5 
mm. Ei diámetro del bulbo de vidrio de la lámpara es de 8 cm. 
Determine el flujo de calor, en W/m 2 , a) sobre la supertlcie del 



FIGURAP1 14 
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filamento y b) sobre la superfjeíe del bulbo de vidrio y c) calcu- 
le euánto costará por aiio mantener esa Ìámpara encendida du- 
ranLe 8 horas al día, todos los días, sí el costo unitario de la 
electricidad es de 0.08 dólar/kWh, 

Respuestas : a) x 10* W/m ; , b) 7 bOO W/m*\ c) 35.04 dòla- 
res/aho 

ri 15 Se deja una plancha de 1 200 W sobre la tabla de plan- 
char con su base expuesta al aire. Cerca de 85% del calor gene- 
rado en la plancha se disipa a través de ia base, cuya área 
superftcial es de 150 cm 2 , y el 15% resiante a través dc otras su- 
perficies. Suponiendo que ia transferencia de calor desde La su- 
perficie es uniíonne, determine a) la cantidad de calor que la 
piancha disípa durante un periodo de 2 horas, en kWh, b) el 
flujo de calor sobre la superficie de la base de la planeha, en 
W/m 2 , y c) el costo total de la energía eléctrica consumida du- 
rante este periodo de 2 horas. Tome el costo unitario de la elec- 
tricidad como 0.07 dólar/kWh. 

M(t Un tablero de circuitos de 15 cm X 20 cm aloja sobre su 
superficie 120 chíps lógicos con poco espacio entre elios, cada 
uno disipando 0.12 W. Sì la transferencia de calor desde ía su- 
perfície posterior del tablcro es desprcciable, determine íi) la 
cantidad de caior que cste tablero de circuìto disipa durante un 
periodo de 10 horas, en kWh, y h) el flujo dc calor sobre la su- 
perfície de ese tablero, en W/m 2 * 



FIGURAPM6 


1*17 Se va a ealentar una bola de aíuminio de 15 ctn de diá- 
metro desde 80°C hasta una temperatura promedio de 200°C. 
Tomando la densidad y el caior especffíco promedios del alumi- 
nio en este rango de temperaturas como p = 2 700 kg/m 3 y C p 
— 0.90 kJ/kg ■ °C, determine la cantidad de energfa que necesì- 
ta ser transferida a Ja bola. Respuests: 51 b kJ 

1 * 1 N E1 calor específico promedio del cuerpo humano es 3.6 
kJ/kg ■ D C. Si la temperatura corporal de un hombre de 70 kg se 
eleva de 37°C a 39°C durante un ejercicio extremo, determìne 
el incremento en el contenido de energía térmica del cuerpo co- 
mo resultado de esta elevaciòn en su temperatura. 


i*l l J La mfìltración de aire frio en una casacaliente durante el 
inviemo a través de las grietas alrededor de las puertas, venta- 
nas y otras aberturas es una fuente importante de pérdida de 
energía, ya que ese aire frio que entra necesita ser calentado 
hasta la temperatura del cuarto. La infiltración se expresa a me- 
nudo en términos de los eambios de aire por hora (ÁCH por sus 
siglas en inglés). Un ACH de 2 indica que todo ei aíre de la ca- 
sa se reemplaza dos veces cada hora por el aire frfo del exteri or, 

Considere una casa calentada eléctricamente que tiene una 
superticie de piso de 200 m 2 y una ahura promedio de 3 m a 
nna elevacion de i 000 m t en donde la presión atmosférica es- 
tándar es 89.6 kPa. La casa se mantiene a una temperatura de 
22°C y se estima que las pérdídas por infìltración equivalen a 
0.7 ACH. Suponiendo que la presión v la temperatura en la ca- 
sa pemianecen constautes, determine la cantidad de pérdida de 
energía de eíla T debido a la infíltración, para un dfa durante el 
cual la tempcratura promedio en el exterior es de 5°C. Àsimis- 
mo, determine el costo de esta pérdida de energía para ese día, 
si el costo unitario de la electricidad en esa zona es de 0.082 d<> 
lar/kWh. 

ttespuestasi 53.8 kWh/dia, 4.4 ì dólares/dfa 

I -20 Consídere una casa con una superfície de piso de 200 m 2 
y una altura promedio de 3 m T al nivel del mar T en donde la pre- 
sión atmosférica estándar es 101.3 kPa. Iniciaimente, la casa es- 
tá a una temperatura uniforme de Ì0°C. Ahora, se enciende el 
calefactor eléctrico y funciona hasta que la temperatura del aire 
en la casa se eleva hasta un valor promedío de 22°C. Determine 
cuánto caior es absorbido por el aíre, suponiendo que algo de 
éste sc escapa a través de las grietas conforme el aire calentado 
en la casa se expande a presión constante. También determine el 
costo de este calor si el precio umtario de la electricidad en esa 
zona es de 0.075 d<51ar/kWh, 

1-21! Cousidere un calentador de agua de 60 galones que es- 
tá inicìalmente lleno eon agua a45°F. Detennine cuánta energfa 
necesita ser transferida al agua para elevar su temperatura hasta 
I20°E Tome la densidad v el caior específico deí agua como 62 
lbm/ft 3 y L0 Btu/lbm * °F T respectivamente. 

Baiance de energía 

I-22C En un día caluroso de verano un eslndiante enciende su 
ventilador cuando sale de su cuarto en la manana. Cuando re- 
grese en la tarde, ^su cuarto estará más caiuroso o más frío que 
los cuartos veeinos? ^Por qué? Suponga que todas las puertas y 
ventanas se mantienen cerradas. 

\ -23C Considcre dos cuartos tdéntícos, uno con un refrigera- 
dor en él y el otro no. Si se cierran todas las puertas y ventanas, 
^el cuarto que contiene el refrigerador estará más frío o más ca- 
liente que el otro? ^Por qué? 

I 24 Dos automóviles de 800 kg qiie se están moviendo a una 
velocidad de 90 km/h chocan de frente en una canetera. Los dos 
aulomóvites qucdan por eompleto en reposo después dei cho- 
que. Suponiendo que toda la energía cinética de los automóviles 
se convierte en energía térmica, determme la elevacìón prome- 
dio de la temperatum de los restos de tos dos automóviles inme- 
diatamente después de la colisión. Tome el calor específico 
promedio de los automóviles como 0.45 kJ/kg * °C. 
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I -25 Se vaa acondidonar el aire de un salón de clases que 
norrrtalmente contiene 40 personas T con unidades acondieiona- 
doras del aire montadas en las ventanas con una capacidad de 
eníì iamiento de 5 kW. Se supone que tina pcrsona en reposo di- 
sípa calor a una velocidad de 360 kJ/h. Se tienen 10 focos eléc- 
tricos en el cuarto, cada uno con una capacidad nominal de 100 W. 
Se estima que la razón de Iransferencia de calor hacia el salón a 
través de las paredes y las ventanas es de 15000 kJ/h. Si el aire 
del cuarto se debe mantener a una tempcratura constante de 
21T, detcrmine d número de unidades como la mencionada 
que se requieren. Respuestas: dos unidades 

1*26 Un cuarto de 4 m X 5 m X 6 m se va a calentar por medio 
de un calefactor de resistencia instalado en la base de la parcd. 
Se desea que este calefactor sea capaz de elevar la temperatura 
del aire en el cuarto de 7°C hasta 25°C en 15 minutos. Supc- 
niendo que no existen perdidas de calor y que la presión atmos- 
férica es de 100 kPa, detenuine la potencia nominai requerida 
dcl calefactor. Suponga calores específicos constantes a la tem- 
peratura ambiente. Respuesta: 3.01 kW 

1-27 Un cuarto de 4 m X 5 m X 7 m se calienta por medio del 
radiador de un sistema de calefacción en cl que se usa vapor 
de agua. E1 radiador de vapor transfiere calor a una razón de 
12500 kJ/h y se usa un vendlador de 100 W para distribuir el ai- 
re cálido en el cuarto. Se estima que las pérdìdas de eaíor del 
cuarto se producen con una rapidez de cerca de 5 000 kJ/h, Si la 
temperatura inicial del aire del cuarto es de 10°C, determine 
ctiánto tieinpo transcurrirá para que esa temperatura se eleve 
hasta 20°C. Suponga calores específicos constantes a la tempe* 
ratura ambienfe. 


5 000 kJ/h 



I -28 Una estudìantc que vìve en un euarto dormilorio de 4 m 
X 6 m X 6 m enciende su ventilador de 150 W antes de salir del 
mismo en on dfa de verano, esperando que el cuarto esté más 
ffío cuando regrese en ia tarde. Suponiendo que todas las puer- 


Cuíirto 

4mx6inx6m 


Ventilador 

K 


FIQURA P1-28 


tas y ventanas están herméticamente cerradas y descartando 
cualquier transferencia de calor a través de ias paredes y venta- 
nas, determine la temperatura en el cuarto cuando regresa 10 
horas más tarde. Use valores de los calores específicos a la tem- 
peratura ambiente y suponga que el cuarto está a 100 kPa y 
15°C en la manana cuando ella sale. Respuesfa: 58.1 L "C 

1-29 Un cuarto se calienta por medio de un calefactor de re- 
sistencia instalado en la base de la pared. Cuando las pérdidas 
de calor del cuarto en un día de invìemo equivalen a 7 000 kJ/h, 
se observa que la temperatura del aire en el euarlo permanece 
constante aun cuando el calefactor opera de manera eontinua. 
Determine la potencia nominal del calefactor, en kW. 

I -30 5e va a calentar un cuarto de 5 m X 6 m X 8 m por me- 
dio de un calefactor eléctrico de resistencia colocado en un duc- 
to corto en el propio cuarto. Inicialmente, el cuarto está a 15°C 
y la presión atmosférica local es de 98 kPa. E1 cuarto está per- 
diendo calor de manera estacionaria hacia el esteríor con una 
rapidez de 200 kJ/min. Un ventilador de 200 W haee circular eì 
aire de manera estacionaria a través del ducto y del calefactor 
con un gasto promedio de masa de 50 kg/min. Se puede suponer 
que d ducto es adiabático y no hay tugas ni íìltraciones de aìre 
desde o hacia el euarto. Si transcurren 18 minutos para que el 
aire del cuarto alcance una temperatura promedio de 25°C, en- 
cuentre a) la potencia nominal del calefactor eléctríco y b) d 
aumento en la temperatura que experimenta el aire cada vez que 
pasa a través del cakfacton 

í-31 Una casa tiene un sistema eléctrico de calefacción que 
consta de un ventilador de 300 Wyun demento déctríco de ca- 
lentamiento de resistencia colocado en un ducto. E1 airc fluye 
de manera estacionaria a través dei ducto a razón de O.ó kg/s y 
experímema un aumento en la temperatura de 5°C, Se estima 
que la razón de la pérdida de calor del aire en el ducto es de 
250 W. Determine la potencia nominal del elemento de calenta- 
mìento, 

1-32 Una secadora de cabello es básicamente un ducto en ei 
eual se colocan unas cuantas capas de resistores eléctricos. Un 
vemilador pequeno tira dd aire llevándolo hacia adentro y for- 
zándolo a que fluya sobre los resìstores, en donde se calienta. 
Entra aire en una secadora de cabdlo de 1 200 W T a 100 kPa y 
22°C, y sale a 47°C. Eí ároa de la sección transvcrsal de la seca- 
dora a la salìda es de 60 cm 1 . Dcspreciando la potencia consu- 
mida por el ventilador y las pérdidas de calor a través dc las 
paredes de la secadora, determínc a) el gasto volumétrico del ai- 
re a la cntiada y b) la velocìdad del aire a la salida. 

Respuestas: a) 0.0404 m 3 /s, bì 730 m/s 


r 2 = 47°C 


8 

P x = 100 kPa 
S f t =22 c C 








W e ~ 1 200 w 


FIQURA P1-32 

i 33 Los ductos dc un sistema de calentamiento de aire pasan 
por un área no calentada. Como resultado de las pérdidas de ca- 
lor, la temperatura deJ aire en el ducio cae 3°C + Si el gasto de 
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masa del aire es de 90 kg/min. determine la razón de la pérdida 
de calor del aire hacia el medio ambiente frío. 

1-341 Entra aire en el ducto de un sistema de acondiciona- 
miento a 15 psia y 50°F, con un gasto volumétrico de 450 
ft 3 /min. E1 diámetro del ducto es de 10 pulgadas y el calor se 
transfiere al aire de los alrededores a una razón de 2 Btu/s. De- 
terniine a) la velocidad del aire en la admisión del ducto y b) la 
temperatura de ese aire a la salida. 

Respuestas: 825 ft/min b) 64°F 

1 -35 Se calienta agua en un tubo aislado de diámetro constan- 
te por medio de un calentador eléctrico de resistencia de 7 kW. 
Si el agua entra en el calentador de manera estacionaria a 15°C 
y sale a 70°C. determine el gasto de masa de agua. 



Calentador de 
resistencia, 7 kW 


FIGURA P1-35 

Mecanismos de transferencia de calor 

I -36C Considere dos casas que son idénticas, excepto porque, 
en una de ellas, las paredes se construyen con ladrillos y, en la 
otra, con madera. Si las paredes de la casa de ladrillos tienen el 
doble de espesor, ^cuál de las casas piensa usted que será más 
eficiente respecto al uso de la energía? 

1-37C Defina la conductividad térmica y explique su signifi- 
cado en la transferencia de calor. 

I -38C’ ^Cuáles son los mecanismos de transferencia de calor? 
^Cómo se distinguen entre sí? 

I -3 4 >C ^Cuál es el mecanismo físico de conducción del calor 
en un sólido, un líquido y un gas? 

1-40C Considere la transferencia de calor a través de una pa- 
red sin ventanas de una casa, en un día de inviemo. Discuta los 
parámelros que afectan la razón de conducción del calor a tra- 
vés de la pared. 

I -41C Escriba las expresiones para las leyes físicas que rigen 
cada modo de transferencia de calor e identifique las variables 
que intervienen en cada relación. 

I-42C ^En qué difiere la conducción de calor de la convec- 
ción? 

I-43C' ^Alguna energía del Sol llega a la Tierra por conduc- 
ción o por convccción? 

l-44(’ ^En qué difíere Ia convección forzada de la natural? 

I -45C " Defina emisividad y absortividad. ^Cuál es la ley de 
Kirchhoff de la radiación? 

I -46C iQué es un cuerpo negro? ^En qué difieren los cuerpos 
reales de los negros? 

I -47C A juzgar por su unidad, W/m * °C, ^podemos definir la 
conductividad témiica de un material como la razón de transfe- 
rencia de calor a través del material por unidad de espesor por 
unidad de diferencia en la temperatura? Explique. 

l-48(’ Considere la pérdida de calor a través de dos paredes 
de una casa en una noche de inviemo. Las paredes son idénti- 


cas, excepto que una de ellas tiene una ventana de vidrio fírmc- 
mente ajustada. [,A través de cuál pared la casa perderá más ca- 
lor? Explique. 

1-49C ^Cuál es mejor conductor del calor: el diamante o la 
plata? 

1-50C Considere dos paredes de una casa que son idénticas, 
excepto que una de ellas está construida de madera de 10 cm de 
espesor, en tanto que la otra está hecha de ladrillo de 25 cm 
de espesor. ^A través de cuál de las dos paredes la casa perderá 
más calor en el inviemo? 

1-51C ^Cómo varía la conductividad térmica de los gases y 
los lfquidos con la temperatura ? 

1-52C ^Por qué la conductividad térmica de los superaisla- 
mientos es de magnitud inferior que la correspondiente al aisla- 
miento común? 

1-53C i,Por quc caracterizamos la capacidad de conducción 
del calor de los aisiadores en términos de su conductividad tér- 
mica aparente en lugar de la conductividad térmica comtin? 

1-54C Considere una aleación de dos metales cuyas conduc- 
tividades térmicas son k { y k 2 . ^La conductividad térmica de la 
alcación será menor que k { , mayor que k 2 o estará entre y k{! 

1-55 Las superficies interior y exterior de un muro de ladrillos 
de 4 m X 7 m, con espesor de 30 cm y conductividad térmica de 
0.69 W/m • K, se mantienen a las temperaturas de 20°C y 5°C, 
respectivamente. Delermine la razón de la transferencia de ca- 
lor a través del muro, en W. 



1-56 Durante el invierno las superficies interior y exterior de 
una ventana de vidrio de 0.5 cm de espesor y de 2 m X 2 m es- 
tán a 10°C y 3°C, respectivamente. Si la conductividad térmica 
del vidrio es 0.78 W/m • °C, determine la cantidad de pérdida de 
calor, en kJ, a través de él durante un periodo de 5 horas. <,Cuál 
sería su respuesta si el vidrio tuviera 1 cm de espesor? 

Respuestas: 78.6 kJ. 39.3 kJ 

1.57 Vuelva a considerar el problema 1-56. Usando el 

software EES (o cualquier otro semejante), trace Ia 
gráfica de la cantidad de pérdida de calor a través del vidrio en 
función del espesor del vidrio de la ventana, en el rango de 0.1 
cm hasta 1.0 cm. Discuta los resultados. 

1 -58 Una cacerola de aluminio cuya conductividad térmica es 
237 W/m * °C tiene un fondo plano con un diámetro de 15 cm y 
un espesor de 0.4 cm. Se transfiere calor de manera estacionaria 
a través del fondo, hasta hervir agua en la cacerola, con una 
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razón de 800 W. Si ia superficie interior del fondo de la cacero- 
la está a 105°C, determine la temperatura áe la superficie exte- 
rior de ella. 



FIGURA Pt-56 

1-591 E1 muro norte de una casa calentada eléctricamente tie~ 
ne 20 ft de largo, 10 ft de alto y 1 ft de espesor y está hecha de 
ladrillo cuya conductividad térmica es k — 0 + 42 Btu/lb ■ ft ■ °F. 
En cierta noche de invierno se miden ias temperaturas de las su- 
perficies interior y exterìor y resultan ser de alrededor de 62°F 
y 25°F, respectivamente, durante un periodo de 8 horas, Deter- 
mine a) la razón de la pérdida de calor a través del muro en la 
noche y h) el costo de esa pérdìda de calor para el propietario de 
Ja casa, si el costo de la electricidad es 0,07 dólar/kWh, 

I 60 En cierto experimento se usan muestras cilmdricas con 
un diámetro de 4 cm y una longìtud de 7 cm (véase la figura 
1-30). Los dos termopares en cada una de las muestras se co- 
locan con 3 crn de separación. Después de Jos transitorios ini- 
ciales, se observa que el calentador eléctrico consume 0.6 A a 
110 V y los dos termómetros diferenciales dan como lectura una 
diferencia de temperatura de 10°C. Determine la conduetividad 
térmica de la muestra. Respuesta t 78.8 W/m ■ °C 

1-61 Una manera de medir la ccnductividad térmica de un 
material es colocar como en un emparcdado un calentador eléc- 
trico de lámina Lérmica enlre dos muestras rectangulares idénti- 
eas de ese material y aislar profusamentc los cuatro bordes 
exteriores, como se muestra en la fìgura. Los termopares sujetos 
a las superficies interiores y exteriores de ias muesiras registran 
las temperaturas. 

Durante un experimento se usan dos muesiras de 0.5 cm de 
espesor con un tamaho de 10 cm X 10 cm. Cuando se alcanza 
la operación de estado estacionario. se observa que el calenta- 
dor consume 25 W de potencia eléctrica y se observa que la 
temperatura de cada una de las muestras cae de 82°C en la su- 
perficie interior a 74°C en la exterior, Determine la conductivi- 
dad térmìca del material a la temperatura promedio. 



Aísiamìemo 


Àislamiemo 


Fuente 


FIGURA P1 B1 


D62 Repita el problema 1-61 para un consumo de potencia 
eléetrica de 20 W, 


1-63 Un medidor de flujo de calor sujeto a la superfìcie inte- 
rior de la puerta de un refrigerador que tiene 3 cm de espesor in- 
dica que se tiene un flujo de 25 W/m 2 a través de esa puerta. 
Asìmismo, se miden las temperaturas de las superficies imerior 
y cxterior de la puerta y resultan ser 7°C y 15°C, respectiva- 
meute. Determine la conductívidad térmìca promedio de la 
puerta dcl refrigerador. Respuesta ; 0,0938 W/m * C 

1-64 Considere una persona que se eucuentra parada en un 
cuarto que se mantiene a 20°C en todo momento. Se observa 
que las superflcies de las paredes, pisos y techo de la casa están 
a una temperatura promedio de 12°C en el invìerno y 23°C en el 
verano. Determine las razones de la transferencia de calor cntre 
esta persona y las superfieìes circundantes, tanto en el verano 
como en el inviemo, si el área superficial expuesta, la emisivi- 
dad y la temperatura promedio de la superficie exterior de esa 
persona sou 1.6 m 2 , 0.95 y 32°C, respectivamente, 

1-65 Vuelva a considerar el problema 1 -64. Usando el 

raH software EES (u otro equìvaleme), trace la grátìca 
de la transfcrencia de calor por radiación en el invierno en fun- 
ción dc la temperatura de la superfície interior del cuarto eu el 
raugo de 8 a C hasta 18°C. Dìscuta los resultados. 

1-66 Para los fines de la transfereneia de calor, un hombre de 
pie se puede considerar como sí fuera un cilìndro verticai de 30 
cm de diámetro y 170 cm de longìtud, con las superficies supe- 
rior e inferior aisladas y con la superficie lateral a una tempera- 
tura promedio de 34 Ù C. Para un coefíciente de transferencia de 
calor por convección dc 20 W/m 2 ■ °C, determíne la razón de la 
pérdida de calor de este hombre, por conveccìón, cn un medio 
ambiente a 18 D C. Respuesta: 513 W 


1 -67 Se sopla aire caliente a 80°C sobre una superfìcie plana 
de 2 m X 4 m que está a 30°C. Sì el coeficienle pramedio de 
transferencia de calor por convección es 55 W/m 2 * °C, determi- 
ne la razón de transferencia de calor del aire a la placa, en kW. 

Respuesta-. 22 kW 


1-68 Vuelva a considerar el problema 1-67. Usando el 

iSsl software EES (u otro equivalente), trace la gráfica 
de la transferencia de calor en función del coefìciente de trans- 
ferencia, en el rango de 20 W/m 2 ■ °C hasta 100 W/m 2 ■ D C. Dìs- 
cuta los resultados. 


\ -69 El caíor gcncrado en la circuitería sobre la superficie de 
un chip dc silicio {k = 130 W/m ■ °C) se conduce hasta el sus- 
trato de cerámica al cual cstá sujeto. El chìp tiene un tamano de 
6 mm X 6 mm y un espesor de 0.5 mm y disipa 3 W de poten- 
cia. Descartando cualesquiera transfercncía de calor a través de 
las superficies lateraies de 0.5 mm de altura, detemiine la dife- 


Chíp de 



FIGURA P1«69 
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rencia de íemperatura entre las superficies del frente y posterior 
dei chip operando en estado estacionario- 

1-70 Un calentador a base de resistencia eléctrica, con 
diámetro de 0,5 cm y temperatura superfìeial de ] 2Q°C, está in- 
merso en 75 kg de agua cuya temperatura inicial es de 20 tì C. 
Determine cuánto tiempo tomará a este calentador clevar la 
temperatura del agua a 80°C. Àsimismo, determine Ìos coefi- 
cientes de transferencia de calor por convección al principio y al 
final del proceso de calentamiento, 

1-71 Un tubo de agua caliente con un diámetro exterior de 
5 cm y de 10 m de largo, a 80*C, está perdiendo calor hacia ei 
aire circundante, a 5 Ú C, por conveccíón natural con un coefi- 
ciente de transferencia de calor de 25 W/m 2 ■ °C. Determine ia 
razón de la pérdída de calor del tubo por convección natural, 
en W. Respuesta .- 2 945 W 

1-72 Un recìpiente esférico hueco de hierro con un diámetro 
exterior de 20 cm y un espesor de 0.4 cm se Uena con agua con 
hielo a 0°C* Si la temperamra de la superficie exterior es de 
5°C, determine la razón aproximada de la pérdida de calor des- 
de la esfera, en kW, y la razón a la cual el hielo se funde en el 
recipiente. E1 calor de fusión del agua es 333.7 kj/kg. 



0.4 cm 


FIGURA P1-72 


i- ? 3 m Vuelva a coosiderar el problema 1-72. Usando el 
■Hg software EES (u otro equivalente), trace la gráfica 
de la rapìdez a la cual el hielo se funde en función del espesor 
del recìpíente, en el rango de 0,2 cm hasta 2.0 cra. Díscuta los 
resultados, 

í-741 Los vidrios interior y exterior de una ventana dc hoja 
doble de 4 ft X 4 ft están a 60°F y 48°F, respectivamente. Si el 
espacío de 0,25 in entre los dos vidrios está lleno con aire en re- 
poso, determine la razón de transferencia de calor a través de la 
ventaua, Respuesta: 130 Btu/h 

1-75 Las dos superficies de una piaca de 2 cm de espesor se 
mantienen a 0°C y 80°C, respectivamente. Si se determina que 
el calor se transfiere a través de la placa a una razón de 500 
W/m% determine su conductividad térmica. 

1-76 Cuatro transistores de potencia, cada uno de ellos disí- 
pando 15 W, están montados sobre una placa vertical de alumi- 
nio delgado que tiene un tamaho de 22 cm X 22 cm. Eì calor 
generado por los transistores se va a disipar por las dos superí’i- 
cies de la placa hacìa al aire circundante que está a 25°C, eì cual 
se mueve sobre aquélla por medio de un ventilador. Se puede 


suponer que toda la placa es casi isotérmica y que se puede to- 
mar el área superfìcial expuesta del transistor como igual al área 
de su base. Si el coeficiente promedio de transferencia de calor 
por convección es 25 W/m 2 - °C, determine la íemperatura de la 
placa de aluminio. Descarte cualesquiera efectos de radiación. 

1-77 Una hielera cuyas dimensiones exteriores son 30 cm X 
40 cm X 40 cm está hecha de espuma de estireno (k = 0.033 
W/m - °C). Inìcialmente )a hielera está llena con 28 kg de hielo 
a 0*C y la temperatura de la superficie interior se puede tomar 
eomo 0°C en todo momento* El calor de fusión del hielo a 0°C 
es 333.7 kJ/kg y el aire amhiente circundante está a 25°C. Des- 
cartando toda transferencía de calor desde la base de 40 cm X 
40 cm de la hielera, determine cuánto tiempo transcurrirá para 
que el hielo que está dentra de ella se derrìía por completo, si 
las superficies exteriores de la misma están a 8°C, 

Respuesta: 22,9 días 


T . 

aire 


= 25°C 



1-78 Un transistor con una altura de 0.4 cm y un dìámetro de 
0.6 cm está montado sobre un tablero de circuito. E1 transistor 
se enfrfa por aire que fluye sobre él con un coeficiente prome- 
dio de transferencìa de calor de 30 W/m 2 • °C Si la temperatura 
del aire es de 55°C y la temperatura de la caja del tranststor no 
debe ser mayor de 70°C, determine la cantidad de potencia que 
este transistor puede disipar con seguridad. Descarte toda trans- 
ferencia de calor desde la base del transistor. 


Aíre 
55 °C 

11 i I i 


Trcmsístor 

de potencia 0,6 cm 
T < 70°C 


u-- 

0,4 cm — 


FIGURA P1-78 


1-79 



Vuelva a considerar el problema 1-78. Usando eí 
software EES (u otro equivalente), trace la gráfica 
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de la cantidad de potencia que el transistor puede disipar con se- 
guridad, en función de la temperatura máxima de la caja, en el 
rango de 60 tì C hasta 90 °C. Díscuta los resultados. 

I - .SCII Una sección de 200 ft de largo de un tubo de vapor de 
agua cuyo diámetro exterior es de 4 pulgadas pasa por un espa- 
cio abierto que está a 50°F. La temperatura promedio de la su- 
perfìcie exterior del tubo se mide como igual a 280 Ú F y se 
determina que el coeficiente promedio de transferencia de calor 
sobre esa superficie es 6 Btu/h ■ ft 2 ■ °E Determinc á) la razón de 
la pérdida de calor del tubo dc vapor y b) el costo anual de esta 
pérdida de energía si el vapor de agua se genera en un hogar dc 
gas naturaì que tiene una eFicieneia de 86% y el precio de estc 
gas es de í. 10 dólar/therm (1 therm = 100 000 Blu). 

Respuestas: a) 2B9000 Btu/h, b) 32,380 dólares/ano 

I -8 í La temperatura de ebulhción del nitrógeno a la presión 
atmosférica al nivel dei mar (1 attn) es — 196°C Por lo tanto, es 
común usar el nitrógeno en estudios científicos a baja tempera- 
tura ya que ei nitrógeno líquido en un tanque abierto a la atmós- 
fera permanecerá constante a -196°C hasta que se agote. 
Cualquier iransferencia de calor al tanque conducirá a la evapo- 
ración de algo del nitrógeno Iíquido, el cual tiene un ca- 
lor de vaporizacíón de 198 kJ/kg y una densidad de 810 kg/m 3 a 
1 atm. 

Considere un tanque esterico de 4 m de diámetro inicialmen- 
te lleno con nitrdgeno líquido a l atm y — 196°C. El tanque es- 
tá expuesto a un aire ambiente a 20°C con un cocficiente de 
transferencia de calor de 25 W/m 2 ■ ^C. Se observa que ta Lem- 
peratura del tanque esférico de pared delgada es casi igual a la 
del nitrógeno que se encuentra en su interior. Descailando cual- 
quier intercambio de calor por radiación, determine la rapidez 
de evaporación del nitrógeno líquìdo en eí tanque, como resuL 
tado de la transferencia de calor del aire ambiente. 


Vapor úc 



l'S l Repita el problema 1-81 para el oxígeno Ifquìdo, el cual 
tiene una temperatura de ebullición de — Ì83°C* un calor de va- 
porìzación de 213 kJ/kg y una densidad de 1 140 kg/m 3 a una 
presión de 1 atm. 

, - R3 eps Vudva a considerar el problema 1-81. Usando el 
imSj softwarc EES (u otro equivalente), trace la gráfi- 
ca de la rapidez de evaporacíón del nitrógeno liquìdo en función 


de la temperatura del aire ambiente. en el rango de 0°C hasta 
35'°C. Discuta los resultados. 

í -84 Considere una persona cuya área superficial cxpuesta es 
de 1.7 nr, su emisívídad es 0.5 y su temperatura superficial es 
de 32*C. Determine ìa razón de la pérdida de cator por radia- 
ción de esa persona en un cuarto grande que tiene paredes a una 
temperatura de a) 300 K y b) 280 K. 

Respuestes: a) 26.7 W, b) 121 W 

[ 'S5 Un tablero de círcuito de 0.3 cm de espesor, 12 cm de al- 
to y 18 cm de largo aloja 80 chips lógicos, con poco espacío en- 
tre ellos, en uno de sus lados, disipando cada uno 0.06 W. EÌ 
tablero está impregnado con empaste de cobre y tiene una con- 
ductividad térmica efectíva de 16 W/m ■ °C. Todo el calor gene- 
rado en los chips es conducido a través del tablero de circuito y 
se disipa desde el lado posterior de éste hacia el aire ambiente. 
Determine la diferencìa de temperatura entre los dos lados del 
tablero. Respuesta; 0.042°C 

1-86 Considere una caja electrónica sellada de 20 cm de alto. 
cuyas dimensiones de ía base son 40 cm X 40 cm, colocada en 
una cámara al vacío. La emisividad dc la superficie exterior de 
la caja es 0.95. Si los componcntes electrónìcos que están en la 
caja disipan un total de 100 W de potencia y la temperatura de 
la superficie exterior de ella no debe de sobrepasar 55 °C, deter- 
mine ía temperatura a la cual deben mamenerse las superficies 
circundantcs sí esta caja se va a enfriar sólo por radiación. Su- 
ponga que la transferencia de calor desde la superficie inferior 
de ia caja hacia el pedestal es despreciable. 



I -871 Usando los factores dc conversión entre W y Btu/h, m y 
ft y K y R, exprese la constante de Stefan-Boltzmann & = 5.67 
X 10"* W/m 2 ■ K 4 en La unidad inglesa Btu/h ■ ft 2 * R 4 . 
t -S81 Un ingenìero que está trabajando sobre el análisis de 
tiansferencia de calor de una casa, en unidades inglesas, necesi- 
ta cl coeficiente de transferencia de caìor por conveccìón sobre 
la superftcìe exterior de la casa. Pero el unico valor que puede 
encontrar en sus manuales es 14 W/m 2 - °C t el cual está en uni- 
dades SI. E1 ingenìero no tiene un factor directo de conversión 
entre los dos sistemas de unidades para el coefíciente de trans- 
ferencìa de calor por convección, Usando los factores de con- 
versión emre W y Btu/h, m y ft y °C y °F, exprese el coeficiente 
dado en Btu/h ■ ft 2 ■ °F. Respuesta: 2 .47 Btu/h ■ ft ,T ■ F 

1-89 Se usa una muestra cilíndrica de un materiah de 2.5 cm 
de diámetro y 8 cm de largo, para determinar en forma experi- 
mental su conductividad ténmica. En el aparato de medìcíón de 
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conductivìdad térmica, la muestra se coloca en una cavidad 
cilíndrìca bien aislada a fin de garantizar que la transferencia de 
calor sea unidimensional en la dirección axial* Se genera un 
flujo de calor por medio de un calenlador eléctrico cuyo con- 
sumo eléctrico es mesurable, y este flujo de calor se aplìca en 
una de ías caras de muestra (por ejemplo, la eara izquierda). Se 
incrusta un total de 9 termopares en la muestra, con 1 cm de 
separación, para medir las temperaturás a todo lo largo y sobre 
stis caras, Cuando el consumo de energía se fijó en 83.45 W, se 
observó que las lecturas de los termopares se estabiìizaban en 
los valores siguientes: 


Distancia desde la 
cara izqmerda, cm 

Temperatura. 

°C 

0 

89.38 

1 

83.25 

2 

78.28 

3 

74.10 

4 

68.25 

5 

63,73 

6 

49.65 

7 

44.40 

8 

40.00 


Trace la gráfica de ìa variación de la temperatura a lo largo de 
la muestra y calcule la conductividad térmica del materiaì de la 
misma. Con base en estas lecturas, ^piensa usied que se es- 
tablecen condiciones estacionarias de operacion? ^Hay algunas 
lecturas de temperatura que no parecen correctas y deben 
descartarse? Dìseuta también cuándo y cómo se desviará el per- 
fil de temperatura en una pared plana respecto de una recta. 



U93C La temperatura profunda del organismo humano de 
una persona sana permanece constante a 37°C mientras que la 
temperatura y la humedad del medio cambian con el tiempo. 
Discuta los mecanìsmos de transferencia de calor entre el cuer- 
po humano y el medío tanto en verano corno en invierno y ex- 
plique cómo una persona puede mantenerse más fna en verano 
y más caliente en invierno. 

Í-94C A menudo encendemos el vencílador en verano para 
que ayude a enfriamos. Explique de qué rnanera un ventiìador 
hace sentirnos más fnos en el verano. Asimismo, explíque por 
qué algunas personas usan ventiladores en eí techo también en 
el invierńd, 

1-95 Considere una persona parada en un cuarto a 23°C. De- 
termine la razón total de transferencía de calor desde esta perso- 
na, si el área superficial expuesta y la temperatura de la piel de 
ella son 1.7 nr y 32°C, respectivamente, y el coefídente de trans- 
ferencia de calor por conveccìón es 5 W/m 2 ■ P C. Tome la emi- 
sividad de ìa piel y la ropa como 0.9 y suponga que la temperatura 
de las superficies interiores deì cuarto es ígual a la temperatura del 
aire* Respueste: 161 W 

I -96 Considere la transferencia de calor en estado estaciona- 
rio entre dos placas paralelas a las temperaturas constantes de 
Tj ~ 290 K y T, = 150 K y con una separación L = 2 cm + Su- 
poniendo que las superfictes son negras (emisividad e = 1), de- 
termine la razón de la transferencia de calor entre las placas por 
unìdad de área superficiaf suponiendo que el espacio entre las 
placas está a) lleno con aíre atmosférico, b) al vacío, c ) llcno 
con aislamiento de fíbra de vidrio y d) lleno con superaisla- 
miento que tiene una conductividad térmìca aparente de 
0,00015 W/m ■ °C 

1-97 En el vcrano, las superfícies interaa y externa de una 
pared de 25 cm de espesor se encuentran a 27*C y 44°C, res- 
pectìvamenie. La superfície exteńor intercambia ealor por ra- 
dtación con las superficies que la rodean a 40°C, y por 
convección con el aire del ambíente. tambìén a 40 o C, con un co- 
eficiente de transferencia de 8 W/m 2 * °C. La radiación solar in- 
cide sobre la superíicie a razón de Ì5Q W/m 2 , Si tanto la 
emisividad como la capacidad de absorción de la supejficie ex- 
terior son de 0.8, determine la conductívidad térmica efectiva de 
lapared. 


EI agua a 0°C libera 333,7 kJ/kg de calor conforme se 
convierte en híelo (p — 920 kg/m 3 ) a 0 a C. Un avión que vuela 
en condíciones de eongeìación mantiene un coefieienie de 
transferencia de calor de 150 W/m 1 * °C entre cl aire y las su- 
perficìes de las alas. ^Cuál es la temperatura a quc deben man- 
tenerse las alas para ímpedir que se forme hielo sobre eìlas 
durante las condiciones de congelacíón a una lasa de 1 mm/min 
o menos? 

Mecanismos simultáneos tle transferencia tfe calm 

l-9ti ^Pueden ocurrir simultáneamenie los tres modos de 
transferencia de calor (en paralelo) en un medìo? 

I -92C ^Puede un medio comprcnder a) conducción y convec- 
eion, b) eonducción y radiacidn o c) convección y radiación si- 
multáneamente? Dé cjemplos para las respuestas que sean “sf’. 



1-98 Un cable eìéctrico de L4 m de largo y 0,2 cm de 
diámetro es extendido a través de una habitación que se 
mamiene a 20°C En d cable se genera calor como resuitado de 
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la disipación de la energía eléctrica; al medirse la temperatu- 
ra de la superficie del cable, resulta ser de 240°C en condiciones 
de operación estacionaria. Asimismo, al medirse el voltaje y la 
corriente eléctrica en el cable, resultan ser de 110 V y 3 A, res- 
pectivamente. Si se ignora cualquier transferencia de calor por 
radiación, determine el coeficiente de transferencia de calor 
por convección para la transferencia entre la superficie externa 
del cable y el aire de la habitación. 

Respuesta: 170.5 W/m 2 • °C 


mismo es despreciabie, determine a) la velocidad de la transfe- 
rencia de calor hacia el agua con hielo que está en el tanque y b ) 
la cantidad de hielo a 0°C que se funde durante un periodo de 
24 horas. E1 calor de fusión del agua a la presión atmosférica es 
hjf = 333.7 kJ/kg. La emisividad de la superficie exterior del 
tanque es 0.75 y el coeficiente de transferencia de calor por con- 
vección sobre la superficie exterior se puede tomar como 30 
W/nr • °C. Suponga que la temperatura promedio de la superfi- 
cie circundante para el intercambio de radiación es 15°C. 


Habitación 

20°C 

240°C 


r 


t: 


Cable eléctrico 

FIGURA P1-98 


Vuelva a considerar el problema 1-98. Usando el 
IgSsÌ software EES (u otro equivalente), trace la gráfica 
del coeficiente de transferencia de calor por convccción en fun- 
ción de la temperatura de la superficie del alambre, en el rango 
de 100°C a 300°C. Discuta los resultados. 

1-1001 Una esfera de 2 in de diámetro, cuya superficie se 
mantiene a una temperatura de 170°F, está suspendida en medio 
de un cuaito que está a 70°F. Si el coeficiente de transferencia de 
calor por convección es 15 Btu/h • ft 2 • °F y la emisividad de la 
superficie es 0.8, determine la razón total de transferencia de ca- 
lor desde la esfera. 

1 - 101 Se deja una plancha de 1 000 W sobre una tabla 

x® 1 ' de planchar con su base expuesta al aire a 20°C. 
E1 coeficiente de transferencia de calor por convección entre la 
superficie de la base y el aire circundante es 35 W/m 2 • °C. Si 
la base tiene una emisividad de 0.6 y un área superficial de 
0.02 m 2 , determine la temperatura de la base de la plancha. 
Respuesta: 674°C 



FIGURA P1-101 


1-102 La superficie exterior de una nave en el espacio tiene 
una emisividad de 0.8 y una absortividad solar de 0.3. Si la ra- 
diación solar incide sobre la nave espacial a razón de 950 W/m 2 , 
determine la temperatura superficial de esta última cuando la ra- 
diación emitida es igual a la energía solar absorbida. 

1-103 Se usa un tanque esférico con diámetro interior de 3 m, 
hecho de acero inoxidable de 1 cm de espesor, para almacenar 
agua con hielo a 0°C. E1 tanque está ubicado en el exterior en 
donde la temperatura es de 25°C. Suponiendo que todo el tan- 
que de acero está a 0°C y, por tanto, la resistencia térmica del 


Respuesta: a) 23 kW, b) 5 980 kg 

1-104 (Tè\ E1 techo de una casa consta de una losa de con- 
creto (k = 2 W/m • °C) de 15 cm de espesor, la 
cual tiene 15 m de ancho y 20 m de largo. La emisividad de la 
superficie exterior del techo es 0.9 y se estima que el coeficien- 
te de transferencia de calor por convección sobre esa superficie 
es 15 W/m 2 • °C. La supertlcie interior del techo se mantiene a 
15°C. En una noche clara de inviemo, se informa que el aire 
ambiente está a 10°C, en tanto que la temperatura nocturna del 
cielo para la transferencia de calor por radiación es de 255 K. 
Considerando tanto la transferencia de calor por radiación como 
por convección, determine la temperatura de la superfície exte- 
rior y la razón de la transferencia de calor a través del techo. 

Si la casa se calienta por un hogar en el que se quema gas na- 
tural con una eíìciencia de 85% y el costo unitario del gas natu- 
ral es de 0.60 dólar/therm (1 therm = 105 500 kJ de contenido 
de energía), determine el dinero perdido a través del techo esa 
noche, durante un periodo de 14 horas. 

1-1051 Considere un colcctor solar de placa plana colocado ho- 
rizontalmente sobre el techo plano de una casa. E1 colector tie- 
ne 5 ft de ancho y 15 ft de largo, y la temperatura promedio de 
la superficie expuesta del colector es 100°F. La emisividad 
de esa superficie expuesta es 0.9. Determine Ia razón de la pér- 
dida de calor del colector por convección y radiación durante 
un dta calmado, cuando la temperatura ambiente del aire es de 
70°F y la temperatura efectiva del cielo para el intercambio 
de radiación es de 50°F. Tome el coeficiente de transferencia de 
calor por convección sobre la superficie expuesta como 2.5 
Btu/h • ft 2 • °F. 


7*, c ,o = 50 a F 




FIGURA Pl-1051 



70°F 


Colector solar 


Técnica de resolución de problemas y EES 

1-106C ^Cuál es la utilidad de los paquetes de software para 
ingeniería en a) la educación en ingcniería y b) la práctica de la 
ingeniería? 
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1 - 107 


ui m 


MW 


t-uiì 



Determine una raíz real positiva de la ecuaeión 
siguiente f usando EES; 


2x 3 - lOjt 0 5 - 3x = -3 



Resuelva el siguieme sistema de dos ecuaeiones 
con dos mcógniias, usando EES: 


-r 3 - f = 7,75 
3xy + y = 3*5 



Resuelva el siguiente sistema de tres ecuacìones 
con tres incógnitas, usando EES; 


2x — y + z~ 5 
3jt + 2y — z + 2 
xy + 2z = 8 



Resuelva el siguiente sistema de tres ecuaciones 
con tres incógnstas, usando EÉS: 


jr V - z = l 
x - 3/' 5 + xz = -2 


x + y — z - 2 


Tema de intefés especial: Cotnodìdad térmica 

1-11IC ^Qué es metabolismo? ^Cuál es el valor de la razón 
metabólica para un hombre promedio? ^Porqué estamos intere- 
sados en el índice metabólico de los ocupantes de un edificio 
cuando tratamos con la calefacción y el acondicionamiento dd 
aire? 

1-112C fPov quc, en general, la razón meiabólica de las mu- 
jeres es menor que el de los hombres? ^Cuál es el efecto de la 
ropa sobre ìa temperatura ambiental que se siente cómoda? 

M ! 3C ^Qué es radiación térmica asimétrica? ^Cómo causa 
tncomodidad térmica en los ocuparues de un cuarto? 

I -114C ^Cómo a) la corriente de aire y b) las superfides frías 
del piso causan incomodidad en los ocupantes de un cuarto? 

í * 115C ^Qué es estratificación? ^Es probable que ocurra en 
lugares con techos bajos o altos? ^Cómo causa incomodidad 
térmica en ios ocupantes de un euarto? ^Cómo puede evitarse la 
estratifìcación? 

1-116C ^Por qué es necesario ventilar los edifìcios? ^Cuái es 
el efecto de la ventilación sobre d consumo de energía para fa 
calefacción en el ìnviemo y para el enfriamienLo en el verano? 
I 'Es buena ìdea mantener encendìdos los vendladores de los 
cuartos de bano todo ei tiempo ? Explique. 

Problemas de repaso 

1117 Se sabe bíen que el viento hace que el aire frio se sienta 
mucho más frío como resultado del efecto de mfriamiento por 
el viento, que se debe al aumento en ei coeficiente de transfe- 
rencia de calor por convección junto con el aumento en la ve- 
locidad del aire. EI efecto de enfriamiento por el viento suele 
expresarse en términos d sfaaor de enfriamiento por eí viento , 
el cual es !a díferencía entre la temperatura real del aire y la 
temperatura equivalente del aire en calma. Por ejemplo, un fac- 
tor de enfrìamiento por el viento de 20°C f para una temperatura 
real del aíre de 5°C f significa que el aire ventoso a 5°C se siente 
tan frío como el aire en calma a — Ì5 Q C. En otras palabras, una 


persona desprenderá tamo calor hacia eJ aire a 5°C, con un fac- 
tor de enfriamiento por el viento de 20°C, como el que pcrderfa 
en aire en calma a - I5°C, 

Para los fines de la transferencia de ealor, un bombre de pie 
se puede modelar como un cilindro vertical de 30 cm de 
diámetro y 170 cm de largo, con las superficies tanto de arriba 
como de abajo aisladas y con la superficie latcrai a una tempera- 
tura promedio de 34°C. Para un coeficiente de transferencìa de 
calor por convección de 15 W/m 2 ■ °C f determine la rapidez de la 
pérdida de calor de este hombre, por convección, en aìre en 
calma a 20°C. ^Cuál sería su respuesta sì el coeficiente de 
transferencia de calor por convección se incrementara hasia 
50 W/m 2 ■ °C como resukado de los vientos? ^Cuál es el factor 
de enfriamiento por el viento en este caso? 

Respuestas: 336 W, 1120 W, 32.7*C 

1-118 Una placa metálica delgada tíene aislada la paite poste- 
rior y la superficie del frente expuesta a la radiacidn solar. La 
superfície expuesta de la placa liene una absortividad de 0.7 pa- 
ra la radiacìón solar. Si la radiación solar incide sobre la piaca a 
razón de 550 W/m : y la tempcratura del aire circundimte es de 
10°C f determine la temperatura superficiai de la placa cuando la 
pérdida de calor por convección es Igual a la energía solar ab- 
sorbida por dicha placa + Tome el coeficiente de Iransferencia de 
calor por convección como 25 W/m 2 ■ °C y descarle cualquier 
pérdida de calor por radiacion. 



« = 0.7 

m D c 


FIGURA P1-11B 

i-U9 Se va a calentar un cuaito de 4 m X 5 m X 6 m por me- 
dío de una toneíada (J (X)0 kg) de agua Jíquida contenida en un 
tanque colocado en el propio cuarto. Este está perdiendo calor 
hacia el exíerior con una razón promedio de 10 000 kí/h. EÌ 
cuarto está inicialmente a 20 Ù C y 100 kPa, y se mantiene a una 
temperalura promedio de 20 Ù C en todo momento. Si el agua ca- 
lìente va a satísfacer las neccsidades de calentamiento de este 
cuarto durante un periodo de 24 horas, determine la temperatu- 
ra míninia de esa agua cuando se lleva al inicio del proceso a di- 
cho cuarto. Supouga calores específicos constantes tanio para el 
aire como para el agua a la temperatura ambiente. 

Respuesta: 77,4°C 

3-120 Considere un homo cúbico de 3 m X 3 m X 3 m cuyas 
stiperficies superior y laterales se aproximan mucho a las super- 
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ficies negras a una iemperatura de 1 200 K. La superficie de la 
base tíene una emtsividad de e — 0*7 y se mantiene a 800 K, 
Determine la rapidez neta de la transferencia de calor por radia- 
ción hacia la superfície de la base desde las superftcies superior 
y laterales* Respuesta: 594 W 

1-121 Considere un refrigerador cuyas dimensioncs son 1.8 m 
X L2 m X 0*8 m y cuyas paredes son de 3 cm de espesor. E1 re- 
frigerador consume 600 W de potencia cuando está en opeca- 
ción y tiene un coeficiente de rendimiento (COP) de 1.5. Se 
observa que el motor del refrigerador permanece encendido du- 
rame 5 minutos y t a cominuación, está apagado durante 15 mi- 
nutos, en forma periódica. Si las temperaturas promedio en las 
supeificies ínteriores y exteriores del refrigerador son 6°C y 
WC 7 respectivamente T determine la conduetividad térmica pro- 
medio de las paredes del mísmo. También determme el costo 
anual de operación de este refrigerador si el costo unitario de la 
dectrìcidad es de 0.08 dólar/kWh. 



17°C 


6°C 


FIQURA P1-121 

1-122 Se van a calentar válvulas para motores (C p - 440 J/ 
kg ■ °C y p = 1 840 kg/m 3 ) desde 40°C hasta 800°C en 5 minu- 
tos, en la sección de tratamíentos térmicos de una instalación de 
fabricación de válvulas. Las válvulas tienen un vástago cilíndri- 
co con un diámetro de 8 nim y una longitud de 10 cm. Se puede 
suponcr que la cabeza y el vástago de la válvula tìenen un área 
superficial igual T con una masa total de 0.0788 kg. Para una so- 
la válvula, determine á) la cantidad de transferencìa de calor, b) la 
razón promedìo dc transferencia de calor y c) el flujo promedio 
de calor, d) el numcro de válvuias quc se pueden tratar térmica- 
mcnte por día si la sección de calcntamiento puede contencr 25 
válvulas y se usa 10 horas al día. 

1-123 Considere un colector solar de placa plana colocado en 
el techo de una casa. Se miden las temperaturas en las superfi- 
cies interior y exterior de la cubierta de vídrío y resultan 28°C y 
25°C, respcctivamente. La cubierta de vidrío tiene un área $u- 
perficial dc 2.5 m 2 , un espesor de 0.6 cm, y una conductividad 
lérmica de 0.7 W/m * °C. E1 calor se pierde desde la superficie 
exterior de la cubierta por convección y radiación, con un coe- 
ficiente de transferencia de calor por convección de 10 W/m 2 ■ °C 
y a una temperatura ambiente de 15°C. Determine la fracción de 
calor perdido desde la cubierta de vidrio por radiación. 

1-124 La rnzón de pérdida de calor a través de una unidad de 
área superfíeial de una ventana por unidad de diferencia cn la 
temperatura cntre el interior y d exterior se llama factor U. El 
valor del factor U va desde 1.25 W/m 2 ■ °C (o sea, 0.22 Btu/h ■ 


ft 2 ■ °F), para ventanas de cuatro hojas, Ilenas con argón, con re- 
vestimíento de baja emisivìdad (low-e) T hasta 6.25 W/m 2 -°C (o 
sea T 1.1 Btu/h ■ ft 2 * °F> 5 para una ventana de una soìa hoja, con 
marcos de alumimo. Determine el rango para la razón de pérdi- 
da de calor a través de una ventana de 1.2 m x 1.8 m de una casa 
que se maniiene a 20°C cuando la temperatura del aire exterior 
es de — 8°C. 



FIGURAPM24 


Vuelva a considerar el problema 1-124* Usando 
el software EES (u otro semejante), trace la grá- 
fica de la razón de pérdida de calor a través de la ventana en 
función del factor U. Discuta los resultados* 

1-126 Considere una casa en Atlanta, Georgia, que se 
mantiene a 22°C y tiene un total de 20 m 2 de área de ventanas. 
Estas son del tipo de doble pueita con marcos de madera y es- 
pacìadores metálicos, y tienen un factor U de 2.5 W/m 2 ■ °C 
(vea el problema I -124 para defíuír el factor C/)* En ín vierno, 
la temperatura promedio de Atlanta es de 1 L3°C* Determine la 
rapidez promedio de pérdida de calor a través de ias ventanas, 
en esa época del aho. 

1-127 Se usa un alambre de resistencia eléctrica de 50 cm de 
largo y 2 mm de diámetro, sumergìdo en agua, para determinar 
en forma experimental el coeficiente de transferencia de calor 
en la ebullición en agua a 1 atm. Se mide la temperatura del 
alambre y es de 130°C T cuaudo uu wattrmetro indìca que la po- 
tencia cléctrica cousumida es de 4.1 kW. Determine el coefí- 
ciente dc transferencìa de calor en la ebuìlíción, aplicando la ley 
de Newton del enfriamiento. 




FIGURA Pl-127 


L128 Un calefactor eléctrico con el área superficial total de 
0.25 m 2 y una emìsividad de 0.75 está en un cuarto en donde el 
aire tiene ona temperatura dc 20°C y las paredes se encuentran 
a 10°C* Cuando el calefactor consume 500 W de potencia eléc- 
trica, su superficie tiene una temperatura estacionaria de 120°C. 
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Determine la temperatura de la superficie del calefactor cuando 
consume 700 W. Resuelva el problema a) si se supone radíación 
despreciable y b) si se toma en considcraciòn la radiación. Con 
base en sus resultados, haga un comentario accrca de la suposi- 
ción establecida en el inciso a). 



1*129 U n a p Ì sta de p atinaj e sobre hielo e stá ubi c ada e n u n ed i - 
ficio en donde el aire está a r aire — 20°C y las paredes, a T w = 
25°C. E1 coeficiente de transferencia de calor por convección 
entre el hielo y el aìre circundante es h— 10 W/m 2 ■ K, La emi- 
sìvidad del hìelo es e = 0.95. El calor latente de fusión del híelo 
es h if = 333.7 kJ/kg y su densidad, de 920 kg/rn 3 . a) Calcule la 
curga necesaria de refrigeración del sistema para mantener el 
hielo a T s — 0 o C, para una pìsta de 12 m x 40 m. b) ^Cuánto 
lardaría eń fundirse 5 = 3 mm de hielo de la superfìcie de la 
pista si no se proporcìona enfriamiento y el lado inferior del 
hielo se considera aislado? 

Problemas de examen de fundamentos de íngemería (Fl) 

1 * 13 0 i Cuál de 1 as e c u ac i one s s i guíente s se uti 1 iza para de ter- 
minar el fìujo de calor por conducciòn? 

■■ rj' 

a) — £Á— b) —/:grad T c) h{T 2 ^T { ) d) saT* 

dx 

e) Ninguna de ellas. 

1-131 ^Cuál de las ecuaciones sìguientes se utiliza para deter- 
minar cl flujo de calor por convección? 

a) ~kA -— b) —kgvadT c) h(Ti—T,) d) bcT 4 

cLx 

e) Nìnguna de ellas. 

1-132 ^Cuál de las ecuaciones siguientes se utiliza para deter- 
minar el fìujo de calor emìtìdo por radiación térmìca desde una 
stiperfìcie? 


a) —kA— b) —kg rad T c) h(T 2 ~T s ) d) bctT 4 

dx 

e) Ninguna de ellas, 

1-133 En una habitaciòn, se enciende un calentador eléctrico 
de 1 kW y se mantìene así durante 50 minutos. La cantidad de 
energía transmitìda por el calentador a la habitacìón es 

a) 1 kJ b) 50 kj c) 3 000 kJ 

d) 3600 kJ e) 6000 kj 

1-134 Un bloque cubico de hierro caliente, dc 16 cm x 16 
cm X 1 6 cm, se enfría a una tasa promedio de 80 W. E1 flujo 
de calor es 

a) 195 W/m 2 b) 521 W/m 2 c) 3 125 W/m 2 

d) 7100W/m 2 e) 19500 W/m 2 

1*135 Se sumerge un calentador eléctrico de 2 kW en 30 kg 
de agua y se enciende y mantiene así durante 10 min. Durante el 
proceso, se pierden del agua 500 kj de calor. El aumento de 
temperatura del agua es de 

a) 5.6°C b)9.6°C c) 13.6°C 

d) 23.3°C e) 42.5°C 

1-136 Se enfrfan huevos con una masa de 0.15 kg cada uno y 
calor específico de 332 kJ/kg, de 32°C a 10°C, a razón de 300 
huevos por minuto. La tasa de remociòn de calor desde los hue- 
vos es de 

a) 11 kW b) 80 kW c) 25 kW 

d) 657 kW e) 55 kW 

1-137 Se enfrían bolas de acero a 140°C con un calor especí- 
fico de 0.50 kJ/klg ■ °C, en un bańo de aceite a una temperatu- 
ra promedio de 85°C a razón de 35 bolas por minuto. Si la masa 
promedio de las bolas de acero es de 1.2 kg 5 la tasa de transfe- 
rencia de calor de las bolas al aceite es de 

a) 33 kJ/s b) 1 980 kJ/s c) 49 kJ/s 

d) 30 kJ/s e) 19 kJ/s 

1-138 Se deja uno bebída embotellada fria (m ~ 2,5 kg, c p = 
4200 J/kg ■ °C) a 5°C sobre una mesa en un cuarto. Se observa 
que la tempcratura promedio de la bebida se eleva hasta 15°C 
en 30 minulos. La razón promedìo de la transferencia de calor a 
la bebida es 

a) 23 W b) 29 W c) 58 W 

d) 88 W e) 122 W 
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1-139 Entra agua a 20°C a un tubo* a razón de 0 + 25 kg/s, y se 
calienta hasta 60°C, La razón de la transferencia de calor al 
agua es 

a) 10 kW b ) 20.9 kW c) 4L 8 kW 

d) 62,7 kW é') 167.2 kW 

1 - 140 Entra aire a 50°C a un tubo de 12 m de largo y 7 cm de 
diámetro, a razón de 0.06 kg/s. E1 aire se enfría a una razón 
promedio de 400 W por m 2 de área supertìcial del tubo. La 
temperatura del aire a la salida del tubo es 

d) 43°C «17.5 ft C c) 32.5 C C 

d) 43.4°C e) 45.8*C 

1-141 Se pierde calor en forma continua a través de una ven- 
tana de vtdrio de 2 m X 3 m y 0.5 cm de espesor cuya CGiiduc- 
tividad térmica es de 0.7 W/m - °C. Se sabe que las lempera- 
luras de las superficies interior y exterior del vidrio son 12°C y 
9°C. La razón de la pérdida dc calor por conducción a través 
del vidrio es 

a) 420 W b) 5 040 W c) 17 600 W 

d) 1 256 W e) 2 520 W 

1-142 La parcd de una casa calentada eléctricamente tiene 6 
m de largo, 3 m de alto y 0.35 m de espesor, y una conductivi- 
dad térmica efectiva de 0.7 W/m * °C. Si las temperaturas de 
las superficies interior y exterior de !a pared son de 15 C C y 
6°C la razón de la pérdida de calor a través de la pared es 

a) 324 W b) 40 W c)756W 

d) 648 W e) 1 390 W 

1-143 A través de una pared compuesta de 9 m X 3 m de di- 
mensiones y de 0.3 m de espesor ocurre conducción de calor 
estable a razón de 1.2 kW. Si las temperaturas de las supertlcícs 
interna y extema de la parcd son de 15°C y 7°C la conductivi- 
dad térmica efectiva de la pared es de 

a) 0.61 W/m ■ *C b) 0.83 W/m ■ *C r) 1.7 W/m - *C 

d) 2.2 W/m - °C e ) 5.1 W/m ■ C C 

1-144 Se pierde cator a razón de 500 W a través de una pared 
de ladrillos (k = 0.72 W/m * °C) que tiene 4 m de largo, 3 m de 
ancho y 25 cm de espesor. Si La superficie interior de la pared 
está a 22 °C t la temperatura en el plano medío de ella es 

íí)0°C b)1.5°C c) 11.0°C 

d)\ 4.8 d C e) 22°C 

1*145 Considere dos materiales diferentes, A y B. La razón 
de las conductividades térmícas es k A /k B — 13. la razón de ías 
densidades es p A !p & — 0.045 y la razón de los calores especíFi- 
cos es c p Jc p B = 16.9. ^Cuál es la razón de Ias difusividades 
térmicas a A /a B l 

a) 4 882 b) X 7.1 c) 0.06 d) 0.1 e) 0.03 

1-146 Un tablero de circuitos de 10 cm de alto y 20 cm de 
ancho aloja sobre su superficie 100 chips espaciados cn forma 
cerrada, generando cada uno de ellos calor a razón de 0.08 W y 
transfíriéndolo por convección y radiación hacia el medio que 
lo rodea. que se encuentra a 40°C. La transferencia de calor 
desde la superficie posterior del tablcro es despreciablc. Si el 
coeficiente combinado de trausferencia de calor por convec- 


cìón y radiaeìón del tablero es 22 W/m 2 * °C T la lemperatura su- 
perfícial promedio del chip es 

a) 72.4°C b) 66.5°C c) 40.4°C 

d) 5 8.2°C é)49.rC 

1-147 Se usa un alambre de resistencia eléctríca de 40 cm de 
largo y 0.4 cm de diámetro, sumergido en agua, para determi- 
nar el coeficiente de transfierencia de calor por convección en 
agua durante la cbullición, a una presión de I atm. Se sabe que 
la temperatura superfieial del alambre es de 114°C, cuando un 
watlímetro índica que el consumo de potencia eléctrica es de 
7.6 kW. Eì coeficiente de transferencia de calor es 

a) 108 kW/m 2 ■ °C b) 13.3 kW/m 2 ■ *C 

c) 68.1 kW/tír ■ °C d) 0.76 kW/m 2 ■ °C 

c) 256 kW/m : ■ °C 

1-14S Se enfría un objeto con forma de prisma recmngular de 
lOcmX 12 cm X 14 cm, hecho de madera (p = 721 kg/m 3 , c p 
= 1.26 kJ/kg ■ 0 C), desde 1(K)°C hasta la temperatura ambìente 
de 20°C, en 54 minutos. E1 coeficiente promedìo de iransfe- 
rencia de calor en cl curso de este proceso es 

a) 0.47 W/m 2 ■ °C b) 5.5 W/m 2 * °C 

c) 8 W/m 2 ■ °C d) U W/m 2 ■ °C 

e) 17 830 W/m 2 ■ *C 

1-149 Se suspende una bola negra de 30 cm de diámetro en 
el aire y se está perdiendo calor hacia ei airc de los alredcdores, 
que está a 25°Q porconvección y con un coeficiente de trans- 
ferencia de calor de 12 W/m 2 * °C, y por radiación hacia los 
alrededores que están a 15 Q C. La razón total de la transfereneia 
de calor desde la bola negra es 

a) 322 W b) 595 W c) 234 W 

d) 472 W e) 2 100 W 

1-150 Una superficie negra de 3 m z t que está a 140°C, está 
perdiendo calor hacia el aire dc los alrededores que se encuen- 
tra a 35°C por convección con un coeficíente de transferencia 
de calor de 16 W/m 2 * 0 C t y por radiación hacía los alrededores 
que están a 15 Q C. La razón total de la pérdìda de calor de la su- 
perfìcie es 

a) 5 105 W b) 2 940 W c ) 3 779 W 

d) 8 819 W e) 5 040 W 

1-151 Se puede hacer una aproximación de la cabeza de una 
persona como una esfera de 25 cm de diámetro a 35°C, con una 
emisividad de 0.95. Se pierde calor de la cabeza hacía ei aire de 
los alrededores que se encuentra a 25 P C, por convección con 
un coefìciente de transferencia de calor de 11 W/nr ■ y por 
radiación hacia los alrededores quc están a 10°C. Si se descarta 
el cuello, determine la razón total de la pérdida de calor desde 
la cabcza. 

a) 22 W h) 27 W c) 49 W 

d) Ì72W e) 249 W 

1-152 Un alambre eléctrieo mide 30 cm de largo y 0.5 cm de 
díámetro, y se utilíza para determinar en forma experimental el 
coefìcíente de transferencia de calor por convección en el aire 
a 25°C La temperatura superfìcial del alambre se mide y es de 
230°C cuando el eonsumo de energía eléctrica es de 180 W. Sí 
la pérdida de calor por radiación desde el alambre se calcula y 
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resulla ser de 60 W, el coeficíeute de transferencia de calor por 
convecdón es de 

a) 186 W/m 2 ■ °C b) 158 W/m 2 ■ °C 

c) 124 W/m 2 ■ °C d) 248 W/m 2 ■ °C 

í) 190 W/m 2 - D C 

1-153 Se caliema un cuarto por medio de un calefactor de re- 
sisfencia déctrica de 1.2 kW euyos alambres tienen un díámetro 
de 4 mm y una longiiud total de 3.4 m, E1 aire del cuarto esta a 
23°C y las superficies interíores dd mismo están a 17°C. E1 
coeficíeme de transrereneia de cálor por convecdón en la su- 
períicie de los alambres es de 8 W/m 2 * °C. Si ías razones de la 
transferencia de calor de íos alambres al cuarto por convección 
y por radíación son íguafes, la temperamra de ía superficìe del 
alambre es 

ú) 3534°C b) I 778°C c) 1 772 D C 

d) 98X. e) 25°C 

! 054 Una persona parada cn un cuarto pierde calor hacia el 
aire que hay en éste, por convección, y hacia las superficies de 
alrededor. por radsación. Tanto el áire del cuarto como las su- 
perficíes de íilrededor estan a 20 Ú C. La superficic expuesta de la 
persona es de l .5 nr y tiene una temperatura promedio de 32°C 
v una emisividad de 0.90. Si las razones de la transferencia de 
ealor de la persona por convección y por radiación son iguales, 
el cocficiente combinado de rransferencia de calores 

tì) 0.008 W/nr ■ °C b) 3.0 W/m 2 ■ *C 

c) 5.5 W/m 2 ■ °C d) 8.3 W/m 2 ■ °C 

c) 10.9 W/rri 2 - °C 

1-155 Mientras transita por una carretera tempmno en la tarde, 
el flujo de aire sobre un automóvil establece un coeficiente 
global de transferencia de calor de 25 W/m 2 ■ K. La cabina de 
pasajeros de este amomóvil expone 8 m 2 de superficte al aire 
ambienfe en movìmiento. En un día en el que la temperatura del 
aire ambìente es de 33°C, ^cuánlo enfriamiento debe sumìnis- 
trar el sistema de acondícionamiento de aìre para mantener una 
temperatura de 20°C en la cabína? 

a) 0.65 MW b) L4 MW c) 2 + 6 MW 

d) 3.5 MW e) 0,94 MW 

í 156 En nna noche clara y tranquila 7 el cielo parece ser un 
cucrpo negro con una lemperalura equivalenle de 250 K> ^Cuál 
es la temperatLtra del aixe cuando un campo de fresas se eníría 
hasta 0 Ú C y se congela, si cl coeficicnte Lotal de transferencia de 
calor entre las plantas y eì aire es de 6 W/m 2 ■ °C T debido a una 
ìigera brisa, y si las pìantas lìenen una emisividad de 0.9? 

o) 14°C W7°C c) 3°C 

f/)0°C e) — 3°C 

I -157 Mas de 90% de la energía disipada por un foco incan- 
descente es en forma de calor, no de luz. i,Cuál es la tempera- 


tura de un filamemo de tungsteno encenado al vacfo t con un 
área superficial expuesta de 2.03 cm 2 , en un foco íncandescente 
de 100 W? La emisividad del tungsteno a las temperaturas an- 
ticipadas es alrededor de 0.35. Nótese que el foco consume ì 00 
W de energía eiéctrica y toda la dìsipa por radiacidn. 

a) 1 870 K b) 2 230 K c)2 640K 

d) 3 120 K e) 2 980 K 

1-158 Es frecuente que proccsos comereiales de recubri- 
miento de superficies utilicen lámparas infrarrojas para acelerar 
el secado del recubrimienio. Se recubre una supetficie de 4 m X 
4 m con una capa de teflón (k = 0.45 W/m K) de 2 mm de es- 
pesor usando dicho proceso. Una vez que el recubrimiento ai- 
canza las condictones estacionarias, las temperaturas de sus dos 
superfides son de 50 P C y 45°C ^Cuál es la tasa mínima a la que 
debe suministrarse energfa para las ìámparas ínfrarrojas en las 
condiciones estacionarias? 

a)18kW b) 20 kW c) 22 kW 

d) 24 kW e)26 kW 


Problemas de dìseno y ensayo 

1-159 Escriba un ensayo sobre la manera en que funciona el 
homo de microondas y explique cómo es que cocìnan mucho 
más rápido que !os homos convencionales. Discuta si tos 
hornos eléctricos convencionales o los de microondas con- 
sumen más electricìdad para la misma tarea. 

1-160 Con la ìnformación de las facturas de las companías 
generadoras de electricidad para el mes más frío del ano, estime 
Ìa rapidez promedio de la pérdìda de caior de su casa para ese 
mes. En su análisis, considcrc la contribucíón de las fuentes ín- 
ternas de calor T como las personas, las lámparas y los aparatos 
déctricos. Idenlifique las fuentes primarias de perdida de calor 
de su casa y proponga maneras para mejorar la eficiencia res- 
pecio deì uso de ia energía de la misma. 

1-161 Conduzca este experimento para determinar el coefì- 
cienle combinado dc transferencia de calor entre un foco Incan- 
descente de 60 W, por un lado, y el aire y las superficies de 
alrededor, por el otro. Necesitará un lermómetfo eiéctrico, el 
cual se puede comprar en una ferreiería, y un pegamento para 
metales. También necesitará un trozo de cuerda y una regla 
para calcular el área superfícial del foco. En primer lugar, mida 
la temperatijra del aire en el cuarlo y, a continuación, pegue la 
punta del alambrc del tennopar del termómetro al vtdrío del 
foco. Encienda la luz y espere hasta que se cstabilice la leclura 
de la temperatura. La leetura de la temperatura le dará la tem- 
peralura superficial del foco. Si se supone que 10% de la poten- 
cia nominal del foco se convierte en luz y se transmite por el 
vidi io, calcule el coeficiente de transferencia de ealor basándose 
en la ley de Newton del enfriamìemo. 
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L a transferencia de calor tiene dirección y magnitud. La razón de la trans- 
ferencia de calor por conducción en una dirección específica es propor- 
cional al gradiente de temperatura, el cual es la razón del cambio de la 
temperatura con respecto a la distancia, en esa dirección. En general, la con- 
ducción de calor en un medio es tridimensional y depende del tiempo, y la 
temperatura en un medio varía con la posición y con el tiempo; es decir, T = 
T(x, y, z, t). Se dice que la conducción en un medio es estacionaria (algunos 
autores emplean cl térmìno estable) cuando la temperatura no varía con el 
tiempo, y no estacionaría o transitoría, cuando lo hace. Se dice que la con- 
ducción de calor en un medio es unidimensional cuando la transferencia de 
calor por conducción es significativa sólo en una dimensión y despreciable en 
las otras dos direcciones primarias, bidimensional cuando laconducción en la 
tercera dimensión es despreciable y tridimensional cuando la conducción en 
todas las dimensiones es significativa. 

Se empieza este capítulo con una descripción de la conducción de calor es- 
table. no estable y muìtidimensional. A continuación se deduce la ecuación di- 
ferencial que rìge la conducción de calor en una gran pared piana, un cilindro 
largo y una esfera, y se generalizan los resultados hacia los casos tridimensio- 
nales en coordenadas rectangulares, cilfndricas y esféricas. Después de una 
discusión de las condiciones de frontera se presenta la formulación de los pro- 
blemas de conducción de calor y sus soluciones. Por último, se consideran los 
problemas de conducción de calor con conductividad térmica variable. 

En este capítuio se tratan los aspectos teóricos y matcmáticos de la conduc- 
ción del calor y se puede estudiar de manera selectiva, si se desea, sin causar 
una pérdida significativa en la continuidad. Los aspectos más prácticos de la 
conducción del calor se cubren en los dos capítulos siguientes. 

OBJETIVOS 

Cuardo el lector termine de estudiar este capítulo, debe ser capaz de: 

■ Entender la multidìrrersìonalidad y la dependercia de la transferercia de calor res- 
pecto al tiempo, así como las cordiciones en las cuales se puede reallzar una aproxi- 
mación de un problema de transferencia de calor al caso unidimensional 

■ Obtener la ecuación diferencial de la conducciór del calor er varios sistemas de coor- 
denadas y simplificaria para ei caso unidimensional estacionario 

■ Identificar las condiciones térmicas en las superficies y expresarlas en forma 
matemática como condicìones de frontera e inicial 

■ Resolver problemas de conducción uiidimensionai del calor y obtener las distribu- 
ciones de temperaturas dentro de un medio, así como el ftujo de calor 

■ ńnalìzar la conducción unidimensional de calor en sólidos en los que se tiene ge- 
neración de calor, y 

■ Evaluar la conducción de calor en sólidos con conductividad térmica que depende de la 
temperatura. 
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FIGURA 2-1 

La transferencia de calor tiene 
dirección así como magnitud y, por 
tanto, es una cantidad vectorìaL 
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FIGURA 2-2 

Indicación de la dirección para la 
transferencia de calor (positiva en la 
dirección positiva; negativa en la 
dirección negativa). 


2-1 • INTR0DUCCIÓN 

En el capítulo 1 se definió la conducción del calor como la transferencia de 
energía térmica de las partículas más energéticas de un medìo hacia las menos 
energéticas adyacentes. Se expresó que la conducción puede tener lugar en los 
Iíquidos y los gases así como en ìos sólidos, siempre que no se tenga un mo- 
vimiento masivo. 

Àun cuando la transferencia de calor y la temperatura están íntimamente re- 
lacionadas, son de naturaleza diferente* Á díferencia de la temperatura, la 
Lransferencia de calor tiene dirección así como magnitud y, por tanto, es una 
cantidad vectorìal (fígura 2-1)* Por consiguiente, se debe especificar tanto ìa 
dirección como la magnitud con el fin de describir por completo la transferen- 
cia de calor en un punto* Por ejemplo, al decir que la temperatura en la su- 
perficie interior de una pared es de 18°C, se describe en su totalidad la tempe- 
ratura en ese lugar. Pero si se dice que el flujo de calor sobre esa superfície es 
de 50 W/m 2 , de inmediato se propone la pregunta: “^en qué dirección?” Se 
responde a esta pregunta al decir que la conducción de calor es hacia el inte- 
rtor (indicando ganancia de calor) o hacìa el exterior (con ío que se indìca pér- 
dida de ealor). 

Con el fin de evitar esas preguntas, se recomienda trabajar con un sistema de 
coordenadas e indicar la dirección con los signos más o menos. La convención 
en general aceptada es que la transferencia de calor en ja dirección posìtiva de 
un eje de coordenadas es positiva y en la dirección opuesta es negativa. Por 
lo tanto, una cantidad positíva indica la transferencia de caìor en la dirección 
posittva y una cantidad negatìva indica transferenciade calor en la dirección ne- 
gativa (figura 2-2). 

La fuerza impulsora para cualquier forma de transferencia de calor es la di- 
ferencia de temperatura , y entre mayor sea esa difereticia, mayor es la razón 
de 1a transferencia, En algunos problemas de transferencia de calor en inge- 
niería se requiere la determinación de la dìstrìbución de temperatura (la varía- 
eíón de la temperatura) de uno a otro lado del medio para calcular algunas 
cantidades de interés, como la razón local de transferencia de calor, la expan- 
sión térmica y el esfuerzo térmico, en algunos lugares crfticos en momentos 
específicos. La especìfícación de la temperatura en un punto en un medìo re- 
quiere en primer lugar la determinacíón de la ubicaeión de ese punto. Esto se 
puede hacer al elegir un sistema adecuado de coordcnadas, como las rectan- 
gitìares * cilíndrìcas o esférìcas , dependiendo de la conílguración geométrìca 
que intervenga, y un pumo conveniente de referencia (el origen). 

La ubicación de un punto se especìftea como (.v, y, z), en coordenadas rectan- 
gulares, como (r, 4h z ), en coordenadas cilfndricas, y eomo (r, c/>, (?), en coorde- 
nadas esféricas, en donde las distancias x, y y z y r, y los ángulos 4> y 0 son como 
se muestran en la figura 2-3. Entonces, la temperatura en un punto (x, y, z) cn 
el instante r, en coordenadas rectangulares, se expresa como T(x t y, z, t). EI me- 
jor sistema de coordenadas para una configuración geométrica dada es la que 
describe mejor las superficies en dicha configuración. Por ejemplo, un parale- 
lepípedo se describe de la mejor manera en coordenadas rectangulares, ya que 
cada una de las superficies se puede describir por un valor constante de las 
coordenadas x, y o z- Un cilindro es lo más apropiado para las coordenadas ci- 
líndricas, ya que su superíicie lateral se puede descríbìr por un valor constante 
del radio. De modo anáiogo, toda la superficie exterior de un cuerpo esférìco se 
puede describir del mejor inodo por un valor constante del radio en coordena- 
das esféricas. Para un cuerpo con forma arbitraria, lo normal es usar coorde- 
nadas rectangulares, ya que es más fácil iratar con distancìas que con ángulos. 

La notación que acaba de describirse tambìén se usa para identificar las va- 
riables que intervienen en un problema de transferencia de calor, Por ejempio, 
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a) Coordenadas rectanguìares b) Coordenadas cìlíndrícas c) Coordenadas esféricas 


FIGURA 2-3 

Díversas distancias y ángulos que 
intervienen al describir la ubicacíón 
de un punto en los diferentes 
sistemas de coordenadas. 


la notación T(x , y, z, t) implìca que la temperatura varía con ias variables es- 
paciales x, y y z, asf como con el tiempo. Por otra parte, ia notación T(x) indi- 
ca que la temperatura varía sólo en la dirección x y no se tiene variación con 
las otras dos coordenadas espaciales o con el tiempo. 


Transferencia de calor estacionaria en comparación 
con la transferencia transitoria 

Los problemas de transferencia de calor a menudo se clasifican como esta- 
cionarios (tambìén Ilamados estables) o transitorios (también llamados no 
estables o no estacionarios), E1 término estacionario implica que no hay cam- 
bio con el tiempo en cualquier punto dcntro del medio, en tanío que transito- 
rio implica variación con el tiempo o dependencia con respecto al tiempo. Por 
lo tanto, la temperatura o el flujo de calor permanecen inalterados con el trans- 
curso del tiempo durante la transferencia de calor estacionaria a través de un 
medio, en cualquier ubicación, aunque las dos cantidades pueden variar de 
una ubicación a otra (fígura 2-4). Por ejemplo, la transferencia de calor a tra- 
vés de las paredes de una casa será estacionaria cuando las condiciones en el 
interior de ella y en el exterior permanezcan constantes durante varias horas. 
Pero incluso en este caso, las temperaturas sobre las superficies interior y ex- 
terior de la pared serán diferemes, a menos que las temperaturas dentro y fue- 
ra de la casa sean iguales. Por otra parte, el enfriamiento de una manzana en 
un refrigerador es un proceso transitorio de transferencia de calor, ya que ia 
temperatura en cualquicr punto fijo dentro de esa manzana cambiará con el 
tiempo mientras se produce el enfriamiento. Durante la transferencia de calor 
transiloria, la temperatura normalmente varía tanto con el tiempo como con la 
posición. En el caso especial de variación con el tiempo pero no con la posi- 
ción, la temperatura del medio cambia unìformemente con el tiempo. Los sis- 
temas con una transferencia de calor de este tipo se llaman sistemas de 
parámetros concentrados o de resistencia intema despreciable. Por ejemplo, 
un pequeno objeto metálico, como una unión de un termopar o un alambre 
clelgado de cobre, se puede analizar eomo un sistema de parńmetros concen- 
trados durante un proceso de calentamiento o de enfriamiento. 

La mayoría de los problemas de transferencia de calor que se encuentran en 
la práctica son de naturaleza transitoria, pero suelen analizarse bajo condicio- 
nes que se suponen estacionarias, ya que los procesos estacionarios son más 
fáciles de analizar y suministran respuestas a nuestras preguntas. Por ejemplo, 
la transferencia de calor a través de las paredes y el techo de una casa típica 
nunca es estacionaria, puesto que las condiciones en el exterìor, como la tem- 
peratura, la velocidad y dirección del viento, la ubicación del Sol, etc,, cam- 
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FIGURA 2-4 

Conducción del calor estacionaria y 
transitoria en una pared plana. 
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bían en lorma constante. Las condiciones dentro de una casa típica tampoco 
son tan estacionarias. Por lo tanto, es casi imposible realizar el análisis de 
transferencia de calor de una casa con exactitud. Pero, entonces, i,en realidad 
se necesita un análisis profundo de la transferencia de caior? Si la finalidad del 
análisis de transferencia de calor de una casa es determinar el tamano apropia- 
do de un calefactor, que suele ser el caso más común, se necesita conocer la 
razón máxima de la pérdida de calor de esa casa, que se calcula al considerar 
la pérdida de calor en las peores condiciones, durante un periodo extendido; 
es decir, durante operación estacionaria en las peores condiciones. Por consi- 
guiente, se puedc obtener la respuesta a la pregunta al llevar a cabo un análi- 
sis de transferencia de calor en condiciones estacionarias. Si el calefactor es 
suficientemente grande para mantener la casa calicnte en las peores condicio- 
nes supuestas, es idóneo para cualquier situación. E1 procedimiento antes des- 
crito es una práctica común en la ingeniería. 



FIGURA 2-5 

Transferencia bidimensional de calor 
en una bana rectangular larga. 



pdmaría de la 
transferencia de calor 


FIGURA 2-6 

La transferencia de calor a través de la 
ventana de una casa se puede 
considerar como unidímensionaL 


Transferencia de calor multidimensional 

Los problemas de transferencia de calor también se clasifican como unìdimen- 
sionales, hidimensionaìes o tridimensionales, dependiendo de las magnitudes 
relativas de las razones de transferencia en las diferentes direcciones y del ni- 
vel de exactitud deseado. En el caso más general la transferencia de calor a 
través de un medìo es tridiinensionaL. Es decir, la temperatura varfa a lo lar- 
go de las tres direcciones primarias dentro del medio durante eJ proceso de 
transferencia de calor. En este caso generaL la distribución de temperatura 
de uno a otro lado del medio en un momento especffico, así como la razdn de 
la transferencia de calor en eualquier ubicación se pueden describir por un 
eonjunto de tres coordenadas, tales como x t y y z, en el sistema de coordena- 
das rcctangulares (o cartesianas), la r, $ y z, en el sistema de coordenadas ci- 
líndricas. y la t\ $ y 6, en el sistema de coordenadas esféricas (o polares). En 
este caso, La distribución de temperatura se expresa como T(x , y, z, í)» 4>, 

z , t) y T(r, <f>, #, 1 ), en los respectivos sistemas de coordenadas. 

En algunos casos la temperatura en un medio varía prìncipalmenle en dos 
direcciones primarias y la variación de la temperatura en la tercera dirección 
(y, por tanto, la transferencia de calor en esa dirección) es despreciable. En ese 
caso, se dice que un probiema de transferencia de calor es bidiitiensional, Por 
ejempìo, la distribucidn estacionaria de temperatura en una barra íarga de sec- 
eión transversal rectangular se puede expresar como TLr, y), si la variación de 
la temperatura en la dirección z (a lo largo de la barra) es despreciable y no 
hay cambio con el tiempo (figura 2-5). 

Se dice que un problema de transferencia de calor es unidimensional si la 
temperatura en el medio varía en una sola dirección y, por tanto, eí calor se 
transfiere en esa misma dinección; aì mismo tiempo, la variación de tempera- 
tura y, como consecuencia, la transferencia de calor en otras direccíones es 
despreciable o cero, Por ejemplo, la transferencia de calor a través del vidrio 
de una ventana se puede considerar como unidimensionai, ya que ocurrirá de 
manera predomínante en una dirección (la peqiendicular o normal a ia super- 
Ficie del vidrío) y la transferencia de calor en otras direcciones (de uno de los 
bordes lateraìes hacia el otro y del borde superior al inferior) es despreciable 
(fígura 2-6). De modo semejante, la transferencia de calor a través de un tubo 
de agua caliente ocurre de manera predominante en dirección radial desde el 
agua caliente hacia el ambiente, y es típico que la transferencia a lo largo del 
tubo y de la círcunferencia de una sección transversal (direcciones z y <j>) sea 
despreciable. La transferencia de calor hacia un huevo qne se deja caer en 
agua hirviendo también es casi unidimensional debido a la simetría. En este 
caso, el calor se transferirá al huevo en la dirección radial; es decir, a lo lai'go 
de rectas que pasan por el punto medio del hnevo. 
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También se mencionó en el capítulo 1 que la razón de la transferencia de ca- 
lor a través de un medio en una dirección específica (por ejemplo, en la direc- 
ción x) es proporcional a la diferencia de temperatura entre uno y otro lados 
del medio y al área perpendicular a la dirección de la transferencia de calor, 
pero es inversamente proporcional a la distancia en esa dìrección. Esto se ex- 
presó en forma diferencial por la ley de Fourier de la conducdón del calor 
en forma unidimensional, como 


éco„d=-^g (W) (2-1) 

donde k es la conductividad ténnica del material, que es una medida de la ca- 
pacidad del material para conducir el calor y dT/dx es el gradiente de tempe- 
ratttra, es decir, la pendiente de la curva de temperatura sobre un diagrama T-x 
(figura 2-7). En general, Ja conductividad térmica de un material varía con la 
temperatura. Pero se pueden obtener resultados suficientemente exactos al 
usar un valor constante para la conductividad térmica a la temperatura pro- 
medio. 

EI calor es conducido en la dirección de la temperatura decreciente y, por 
tanto, el gradiente de temperatura es negativo cuando el calor es conducido en 
la dirección positi va de x. E1 signo negativo en la ecuación 2-1 garantiza que la 
transferencia de calor en la dirección positiva de x sea una camidad posiiiva. 

Con el fin de obtener una relación general para la ley de Fouríer de la con- 
ducción del calor, considere un medio en el cual la distribución de temperatu- 
ra es tridimensional. En la figura 2-8 se muestra una superficie isotérmica en 
ese medio. E1 vector de flujo de calor en un punto P sobre esta superficie de- 
be ser perpendicular a ella y debe apuntar en la dirección de la temperatura 
decrecieme. Si n es la normal a la superficie isotérmica en el punto P, la razón 
de la conducción de calor en ese punto se puede expresar por la ley de Fourier 
como 


(W) (2-2) 

En coordenadas rectangulares el vector de conducción del calor se puede ex- 
presar en términos de sus componentes como 

Q„ = ùj + Ùyl + Ó '* k (2-3) 

en donde 7, fy k son los vectores unitarios, y Q x . Q y y Q. son las magnimdes 
de las razones de transferencía de calor en las direcciones .v, y y z, las cuales 
una vez más se pueden determinar a partir de la ley de Fourier como 

Qx = -W, Qy = -kA y jr y Qz = -kA. jz C2-4) 

Àquí, A x , Ay y A z son las áreas de conducción del calor normales a las direc- 
ciones x,yy z, respectt vamente (figura 2-8). 

La mayor parte de los materiales de ingeniería son de naturaleza ìsotrópica 
y, por tanto, tienen las mismas propiedades en todas direcciones. Para esos 
materiales no es necesarìo preocuparse por la variación de ias propiedades con 
la dirección. Pero en los materiales anìsotrópicos, como ios fibrosos o com- 
puestos, las propíedades pueden cambiar con la dirección. Por ejemplo, algu- 
nas de las propiedades de la rnadera a lo largo de la fibra son diferentes de 
aquellas en la direeción normal a ésta. En esos casos puede ser que se necesi- 
te expresar la conductivídad térmica como una cantidad tensorial, para toinar 
en euenta la variación con la dirección. E1 tratamiento de esos temas avanza- 


65 

CAPlTULO 2 


J’T* 

Pendiente ^ < G 





FJiijo de ealov 


x 

FIGURA 2-7 

EI gradiente de temperatura dTidx es 
simplemente la pendiente de la curva 
de temperatura en un diagrama T-x. 


z 
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FiGURA 2-8 

E1 vector transferencia de calor 
siempre es normal a una superfìcie 
isotérmica y se puede transformar en 
sus componentes como cualquier otro 

vecton 
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FIGURA 2-9 

B1 calor se genera en las bobinas de 
calentamiento de una estufa eléctrica 
como resultado de la eonversión de la 
energía eléctrica en caloc 



Radiación 

solar 



FIGURA 2-10 

La absorción de la radiacíón solar por 
el agua $e puede consìderar como 
generación de calon 


dos está fuera del alcance de este texto y se supondrá que la conduetividad tér- 
mica de un material es independiente de la dirección. 


Generación de calor 

En un medio a través del cual se transfiere calor puede tenerse la conversión 
de energía mecánica, eléctrica, nuclear o química en calor (o energía térmica). 
En el análisis de ia conducción de calor, esos procesos de conversión son ca- 
racterizados eomo generación de calor (o de energía térmíca). 

Por ejemplo, ia temperatura de una resistencia de alambre se eleva con ra- 
pidez cuando pasa corriente eléctrica a través de eila, como resultado de la 
energía eléctríca que se está convirtiendo en calor a razón de I 2 R, en donde 
I es la corriente y R es la resistencia eléctrica dei alambre (figura 2-9). La 
eliminación segura y eficaz de este calor de ios sitìos en los que se genera 
(los circuitos electrónicos) es el tema del enfriamiento de equipos electróni- 
cos, el cual es una de las áreas modemas de aplicación de la transterencia de 
calor. 

De modo semejante, una gran cantidad de calor se genera en los elememos 
combustibles de los reactores nudeares, como resultado de la fisión nuclear 
que sirve como jueníe de calor para las piantas nucleares de generación eléc- 
trica. La desintegración natural de los elementos radiactivos en desechos nu- 
cleares o en otro material radiactivo también resulta en ia generación de calor 
a través de todo el cuerpo. E1 calor generado en el Sol como consecuencia de 
la fusìón del hidrógeno para tbrmar helio hace que el Sol sea un gran reactor 
nuclear que suministra calor a la Tierra. 

Otra fuente de generación de calor en un medio son las reacciones quírrucas 
exotérmicas que puedert ocurrir en éh En este caso la reacción qufmìca strve 
como una fuente de calor para el medio. Sin embargo, en eì caso de las reac- 
ciones químtcas endotérmicas el calor se absorbe en ìugar de ser liberado y, 
por tanto, dieha reacción sírve como un sumidero de calor . En este caso ei tér- 
mino generación de calor se convierte en una cantidad negativa. 

A menudo tambìén es conveniente considerar la absorción de la radiación, 
por ejemplo la energía soìar o los rayos gamma, conio generación de calor, 
cuando penetra profundo en el cuerpo mientras es absorbida de manera gra- 
dual. Por ejemplo, la absorción de calor en ías masas grandes de agua se pue- 
de tratar como generación de calor en todo el líquido con una velocìdad ìgual 
a la rapidez de absorcìón, que varía con la profundidad (fígura 2-10). Pero la 
absorción de la energía solar por un cuerpo opaco ocurre dentro de unas cuan- 
tas micras de la superficie, en este caso la energía que penetra en eì medio se 
puede tratar como un fiujo especifìco de calor sobre esa superfície. 

Note que la generación de calor es un fenómeno volumétrico. Es decir, ocu- 
iTe en todo el medìo. Por lo tanto, la velocidad de generación de calor en un 
medio suele especifícarse por unidad de vólumen y se denota por è geíl , cuya 
unidad es e-I W/m 3 o Btu/h * ftL 

La velocidad de generación de calor en un medio puede variar con el tiem- 
po y con la posición dentro de él. Cuando se conoce la variación de !a genera- 
ción de calor con la posición, la velocidad total de esa generación en un medio 
de volumen V se puede determinar a partir de 

4n = j v 4) 4V (W) (2-5) 

En ei caso especial de una generación itnìforme de calor, como en el caso dei 
calentamiento por resistencia eléctrica en todo un material homogéneo, la re- 
lación de la ecuación 2-5 se reduce a È gc(í = en donde è g ^ es la veloci- 
dad constante de generación del calor por unidad de volumen. 
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jj EJEMPL02-1 Ganancia de caior por un refrigerador 

J Para calcuiar el tarnano del compresor de un refrtgerador nuevo se desea deter- 
m minar la razón de la transferencia de calor del aire de la cocìna hacia el espa- 
■ cio refrigerado, a través de las paredes r la puerta y las secciones superior e 
i ínferior del refrígerador (figura 2-11). En su análisís T Jo abordaría como un pro- 
* blema de transferencia de calor en régimen transitorio o estacionario? ^Consì- 

I deraría la transferencia de calor como unidimensional o multidimensíonal? 
Explique. 

SOLUCIÚN Se consídera la transferencia de calor dei aíre de la coctna hacia 
un refrigerador. Se debe determinar si esta transferencia de caior es esta- 
cionaria o transitoria y sí es unidimensional o muttidimensionaL 
Análisis El proceso de transferencia de calor del aire de la cocina al espacio 
refrigerado es de naturaleza transitoria, ya que, en generaL las condicìones tér- 
micas en !a cocìna y en e! refrigerador cambian con el tíempo. Sin embargo, se 
anatizaría el problema como un caso de transferencia de calor estacionaria ba- 
jo las peores condíciones antìcipadas, como el ajuste mínimo del termostato pa- 
ra la temperatura más baja en el espacìo refrigerado y la íemperatura más alta 
anticipada en la cocina (las llamadas condsciones de díseho). Si el compresor 
es suficientemente grande como para mantener el espacio refrigerado en la 
temperatura deseada, en las peores condiciones supuestas, entonces es idóneo 
para hacerlo en todas las condiciones, recorriendo e! ciclo de encendido y apa- 
gado. 

La transferencìa de calor en et espacio refrigerado es de naturaleza tridimensio- 
nal, ya que estará entrando a través de los seis lados del refrtgerador. Sin embar- 
go, Sa íransferencia de calor a través de cualquiera de las paredes o et piso tiene 
lugar en la dírecctón normal a ia superfìcie y f por tanto, se puede analizar como si 
fuera unidimensional. Por consíguiente, este problema se puede simplificar mu- 
cho al considerar la transferencia de calor como unidímensional en cada uno de 
los cuatro costados, así como en Jas secciones superior e inferior y, a continua- 
ción, sumando tos valores calculados de esa transferencia en cada superficíe. 


EJEMPLO 2*2 Generacidn de calor en una secadora de cabelio 

La resístencia de alambre de una secadora de cabello de 1 200 W tìene 80 cm 
de largo y un dìámetro D — 0.3 cm (figura 2-12). Determine la velocidad de ge- 
neración de calor en el alambre por unidad de volumen, en W/cm 3 t y el flujo de 
caior sobre la superficie exterior del alambre, como resuitado de esta genera- 
cìón de calon 


SOLUCIÓN Se da la potencia consumida por la resistencia de alambre de una 
secadora de cabelto. Deben determinarse !a generación de calor y el flujo de 
calor. 

Suposiciórt El calor se genera de manera uniforme en ia resistencia de alambre. 
Análisis Una secadora de cabelfo de 1 200 W convertìrá energía eléctrica en 
calor f en el alambre, a razón de 1 200 W, Por lo tanto, la vetoddad de genera- 
ctón de calor en una resistencia de alambre es íguai al consumo de potencia de 
un caientador de resistencía. Entonces, ta velocidad de generacìón de calor en 
el alambre por unidad de volumen se determina al dívidir la velocidad totat de 
generación de cafor entre el volumen del alambre: 


è 





^atamòre (ttD /4)L 


1 200 W 

[7t( 0.3 cm) 2 /4].(8Ó cm) 


— 212 Wcm 3 


De manera análoga, el fiujo de calor sobre la superficie exterior del aiambre, co- 
mo resultado de ia generación de caior, se determina al dívidir la velocidad to- 
tal de ia generación entre el área superficial del alambre, 


67 

CAPÍTULO 2 


Traiisferencia de calor 



FIGURA 2-11 

Esquema para el ejemplo 2-11. 



FIGURA 2-12 

Esquema para el ejemplo 2-2. 
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FiGURA 2 13 

Conducción unidimensìonal de ealor 
a través de un elemento de volumen 
en una pared plana grande. 


q - 



4 

^alambre 



ttDL 


1200 w 

?r(0.3 cm)(80 cm) 


= 15.9 W/cm 2 


Discusión Note que la generación de calor se expresa por unidad de volumen, 
en W/cm 3 o Btu/h ■ ft 3 , en tanto que el flujo de calor se expresa por unidad de 
área superficial, en W/cm 2 o Btu/h ■ ft 2 . 


2-2 • ECUACIÓN UNIDIMENSIONAL 
DE LA CONDUCCIÓN DE CALOR 

Considere la conducción de calor a través de una pared plana grande, como la 
de una casa, el vidrio de una ventana de una sola hoja, la placa metálica de la 
base de una piancha, un tubo para vapor de agua de hierro fundido, un ele- 
mento cilíndrico de combustible nuclear, una resistencia eléctrica de alambre, 
la pared de un recipiente esférico o una bola metáiica que está siendo templa- 
da por inmersión o revenida, La conducción de calor en estas y muchas otras 
configuraciones geométricas se puede considerar unidimensional, ya que la 
conducción a través de eilas será dominante en una dirección y despreciable 
en las demás. Enseguida, se desarrollará la ecuación unidimensional de la con- 
ducción de calor en coordenadas rectangulares, cilíndricas y esféricas. 


Ecuación de la conducción de caior 
en una pared plana grande 

Considere un elemento delgado de espesor Ax en una pared plana grande, co- 
mo se muestra en la figura 2-13. Suponga que la densidad de la pared es p, el 
calor específíeo es C y el área de la pared perpendicular a la dirección de 
transfereneia de calor es A. Un baiance de energía sobre este elemento delga- 
do, durante un pequeno intervalo de tiempo Ar, se puede expresar corno 


/ Razón de ^ 


Razón de \ 


( Velocidad dc ^ 
generación 

i 

conduccíón 
\del calor en xj 


conducción del 
^calor en jc + AxJ 

l + 

de calor en 
eí interior del 
\ elemento / 

i 


Razón 

de cambio del 
contenido 
de energía del 
elemento 


o bien, 


Q.X Òx + A.T "F ^gcn, 


clcmemo 


A&, 


Ar 


( 2 - 6 ) 


Pero el cambio en el contenido de energía intema del elemento y la velocidad 
de generación de calor dentro del elemento se pueden expresar como 

^^elemento = + Af ~ &•< ~ ttlC(T r 4 . T,) — pcAAx(T, 4 T,) (2-7) 

^gen. eletnerao — ^getVelemerao — A-\ (2-8) 


A1 sustituir en la ecuación 2-6, se obtiene 


Ó, - + è. cn AAjc = pcAAx 


i-At ~ r, 

A i 


(2-9) 
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Á1 dividír entre AAx da 
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1 Q , + a. x - Ù x 

A 


pc 




Ax ^ en At 

Á1 tomar el límite cuando Ax —> 0 y At 0 se obtiene 


( 2 - 10 ) 


A dx dx ) 


+ = pc 


BT 

'ót 


( 2 - 11 ) 


por la defmición de derivada y a partir de ìa ley de Fourier de la conducción 
del calor, 


lím 


Qx + &x ~ Qx = ^2 = ± (-!,A§ 1 \ 
Ax èx dx[ m òx) 


( 2 - 12 ) 


Dado que el área A es constante para una pared plana, ìa ecuación unídimen- 
sional de conducción de calor en régimen transitorio en una pared de ese tìpo 
queda 


Condiíctividad va riable: 



^gcn 


dT 


( 2 - 13 ) 


En general, la conductividad térmica k de un material depende de la tempera- 
tora T (y, por lo tanto, de x) y, por consiguiente, no se puede extracr de la de- 
rivada. No obstante, en la mayor parte de las aplicaciones prácticas se puede 
suponer que la conductìvìdad térmìca permanece constante en algun valor 
promedio. En ese caso, la ecuación antes dada se reduce a 


Conductividad comtante: 


Ò 2 T = ì úT 

dx 1 k a dt 


( 2 - 14 ) 


GeneraL unidímensional: 


Sin 

Estado 

generación 

estabJe 

.0 


Sx 2 + h * 

d! 

Estado estabJe, unidìmensìonal: 

S-o 

dhc 



FIGURA 2-14 

Simpìificación de la ecuación 
unidimensional de conducción de 
calor en una pared plana, para el caso 
de conductividad constante en estado 
estable, sin generacíón de calor. 


donde la propìedad a - k/pC es la dìfusivídad térmica del material y repre- 
senta la velocidad con que se propaga el calor a través del mismo. Ésta se re- 
duce a las formas siguientes en condícíones específicas (figura 2-14): 


1 ) Régimen estacionario: 
( 3 / 3 / = 0 ) 




( 2 - 15 ) 


2) Régtmen íransìlorio, sin generación de cator: 
= 0 ) 


d*T = CiíT 
dx 1 a Bt 


( 2 - 16 ) 


3) Réghnen estacionario, sin generaciónde caíor: 
(mt - 0 y - 0) 



( 2 - 17 ) 


Note que se reemplazan las derivadas parciales por derivadas ordinarias en 
el caso de conducción unidimensional y estable de calor, ya que son idénticas 
cuando dicha función depende de una sola variable [7 = T(x), en este caso]. 



r 

Elemento de volumen 


FIGURA 2-15 

Conducción unidimensiona) del calor 
a través de un elemento de voíumen en 
un cilindro largo. 


http://gratislibrospdf.com/ 










70 

TRANSFERENCIA DE CALOR Y MASA 


Ecuación de la conducción de caior 
en un ciiindro largo 

Considere ahora im elemento delgado con forma de casco cilíndrico, de espe- 
sor Ar, en un cilindro largo, como se muesíra en la figura 2-15. Suponga que 
la densidad del cilindro es p, et calor específíco es C y la longitnd es L. E1 área 
del cilindro, normal a la direeción de transferencia de calor en cualquier iugan 
es Á = en donde r es el valor del radio en ese lugar. Note que el área A 
de la transferencia de calor depende de r en este caso y, por tanto T vana con el 
lugar. Un balance de energta sobre este elemento delgado con forma de casco 
cilíndríco, durante un pequeno intervalo de tiempo A/ T se puede expresar 
como 


I Razón de \ 
conducción 
del calor en r/ 


I Razón de 
conducción del I + 
calor en r + Arj 


Veloddad de \ 
generación 
de calor en 
el interìor del 
elemento / 


Razón 
de cambio del 
contenido 
de energía del 
elemento 


o bien, 


Q, ~ (2r + úr + E i 


A E. 


'denveruo 


'gen, deinerHO 


Aí 


( 2 - 18 ) 


E1 cambio en el contenido dc energía del elemento y la velocidad de genera- 
ción de calor dentro del mismo se puedcn expresar como 


A£'cicmcmo E i + ìi E i m c(T,+ ^, T,) pcAAriT,^.^, T,) (2-19) 

^gcn, elememo ^gen^elemento ^geil AAr (2-20) 


A1 sustituir en !a ecuación 2-18, se obtiene 


T — t 

Q, - Q r + Ar + è gen A Ar = pcAAr —* (2-21) 

donde A — 'IttvL. EI lector puede sentirse tentado a expresar el área localizada 
a la mitad del elemento, usando el radio promedio como A — 2i r(r + Àr/2 )L. 
Pero nada hay que se pueda ganar a partir de esta complicación, ya que, más 
adelante en el análisis, se tomará el límite euando A r -> 0 y, por tanto, se can- 
celará el término Ar/2. Ahora se divide la ecuación anterior entre AAr y da 


1 Qr+ ò,r ~ Qr , ■ _ ~ T, 

A A r P Ĺ At 

SÌ se toma el límite cuando Ar 0 y Af -»0, se obtiene 


( 2 - 22 ) 


ii. 

Adr 



, . dT 

+ r g eo P c fjf 


( 2 - 23 ) 


por la definición de derivada y a partir de la ley de Fourier de la conducción 
del calor, 


lím 

Ar —* 0 


í2r+Àf Qr 

Ar 


dQ 

òr 



( 2 - 24 ) 


Puesto que el área de transferencia de calor en este caso es A = 2t ttL* la ecua- 
ción unidimensional de conducción de calor en régímen transilorio en un ci- 
lindro queda 


Conducúvidad vańable: 



+ = f* 


Ùl 

dt 


(2-25) 
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Para el caso de conducdvidad lérmica constante, la ecuación anterior se redu- 
cea 


Conductividad constante: 


l±( iiT\ ý. = I BT 
rdr\ r dr) k a àt 


( 2 - 26 ) 


donde una vez más la propiedad a = kìpC es ìa dìfusividad térmica del mate- 
riaL En condiciones especifícadas, ìa ecuación 2-26 se reduce a las formas si- 
guientes (figura 2-16): 


1} Régimen estacíonarìo: 

(fJ fdt — 0) 

2} Régimen transìlorìo, sin generaciàn de calor: 
(<V„ = 0) 

3) Régimen extacionario, sin ftenemción de caìor: 
(B/dt = 0 y = 0) 



íi) La forma que es fáeil de integrar 



h) La forma aUemativa equivalente 


d 2 T ,dT 
r —- + — 
dr 2 dr 


= 0 


FIGURA 2-16 

Dos formas equìvalentes de la 
ecuación diferencial para la 
conducción unidimensional y 
estacionaria de calor en un cìlindro, 
sin generación de calor. 


Note que, una vez más, se reemplazan las derivadas parciales por derìvadas 
ordinarias en el caso de la eonducción unidimensional y estacionaria de calor, 
yaque son idénticas cnando dìcha función depende de una sola variable [T = 
T(r\ en este caso]. 


Ecuación de la conducción de calor 
en una esfera 

Considere ahora una esfera con densidad p, calor especffico C y radio exterior 
R. E1 área de la esfera normal a la dirección de transferencia de calor, en cual- 
quier lugar, es A = Atti 2 , en donde r es el valor del radio en ese lugar, Note 
que, en este caso, el área de transferencia de calor A, depende de r y, por tan- 
to, varfa con la ubicación. Al considerar un elemento con forma de casco es- 
férico delgado de espesor àr y repetir el procedimiento descrito con ante- 
rioridad para el cilindro, usando A = Airr en lugar de A = IttvL, la ecuación 
unidimensional de conducción de calor en régimen transitorio para una esfera 
se determina que es (figura 2-17) 



FIGURA 2-17 

Conducción unidimensional de calor a 
través de un elemento de volumen en 
una esfera. 


Conductividad variable: 



( 2 - 30 ) 


la cual, en el caso de conductividad térmica constante, se reduce a 


_ , . ,, . , , I B ( 2 BT\ , 1 BT 

Conductmdadconstante: / + ~fc — = a 7)7 2 ' 3 

en donde, una vez más, la propiedad a = k/pc es la difusividad térmica del 
material. En condiciones especificadas, se reduce a las formas siguientes: 


1) Régitnen estacionario: 
(B/itt — 0) 

2) Régimen transitoriù, 
sin generaciótt de calor: 

3) Régimen estacionario, 
sin generación de calor: 
(B/dt = 0 y e gin = 0) 



donde, de nuevo, se reemplazan las derivadas parciales por derivadas ordina- 
rias en el caso de conducción unidimensional y estacionaria de calor. 
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800 W 


FIGURA 2-18 

Esquema del ejemplo 2-3 + 


Ecuación unidimensional combinada 
de la conducción de calor 

Un examen de las ecuaciones unidtmensionales de conducción de calor en ré- 
gimen transitorio, para la pared plana, el cilindro y la esfera, revela que ias 
tres se pueden expresar en una forma compacta como 


r" dr 



, . dT 

+ e tcB = pc-r- 


f)t 


(2-35) 


donde n = 0 para una pared plana, n = 1 para un cilindro y n = 2 para una es- 
fera. En el caso de una pared plana se acostumbra reemplazar la variable r por 
x. Esta ecuación se puede simplificar para los casos de régimen estacionario o 
sin generación de calor como se describe con anterioridad. 


EJEMPLO 2-3 Conducción de calor a través del fondo de una 
cacerola 

Considere una cacerola de acero colocada sobre la parte superior de una estufa 
eléctrica para cocinar espagueti (figura 2-18). La sección del fondo de la cace- 
rola tiene L = 0.4 cm de espesor y un diámetro D = 18 cm. La unidad eléctri- 
ca de calentamiento en la parte superior de la estufa consume 800 W de 
potencia durante el cocimiento y 80% del calor generado en e! elemento de ca- 
lentamiento se transfiere de manera uniforme a la cacerola. Si se supone una 
conductividad térmica constante, obtenga la ecuación diferencíal que describe 
la variación de la temperatura en la sección del fondo de la cacerola durante la 
operación estacionaria. 

SOLUCIÓN Se considera una sartén de acero colocada sobre la parte superior 
de una estufa eléctrica. Debe obtenerse la ecuación diferencial para la variación 
de la temperatura en el fondo de la sartén. 

Anátisis La sección del fondo de la cacerola tiene un área superficial grande en 
relación con su espesor y se puede tener una aproximación de ella como una pa- 
red plana grande. Se aplica flujo de calor a la superficie inferior de la cacerola, 
de manera uniforme, y las condiciones sobre la superficie interior también son 
uniformes. Por lo tanto, se espera que la transferencia de calor a través de la 
sección del fondo de la cacerola sea de la superficie de abajo hacia la de arriba 
y, en este caso, la transferencia de calor se puede aproximar de manera razona- 
ble como si fuere unidimensional. Tomando la dirección perpendicular a !a su- 
perficie del fondo de la cacerola como el eje x, se tendrá T = Tlx) durante la 
operación estacionaria ya que, en este caso, la temperatura dependerá sólo de x. 

La conductividad térmica se da como constante y no hay generación de calor 
en el medio (dentro de la sección del fondo de la cacerola). Por lo tanto, en es- 
te caso, la ecuación diferencial que rige la variación de la temperatura en esa 
sección es simptemente la 2-17, 


la cual es la ecuación unidimensional de conducción de calor en estado esta- 
cionario en coordenadas rectangulares, bajo las condiciones de conductividad 
térmica constante y sin generación de calor. 

Dìscusión Note que las condiciones en la superfieie del medio no tienen efec- 
to sobre la ecuación diferencial. 
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EJEMPLO2-4 Conducción de calor en un calentador de 

resistencia 


Se usa un calentador de resistencia de alambre de 2 kW, con conductividad tér- 
mìca k= 15 W/m ■ °C, dìámetro D = 0.4 cm y longitud L = 50 cm, para calen- 
tar agua aì sumergirlo en ella (fìgura 2-19). Suponiendo que la variación de la 
conductividad térmica del alambre con la temperatura es desprecíable, obten- 
ga la ecuación diferencial que describe la variación de la temperatura en el 
alambre durante ía operación estacionaria. 


SOLUCiÓN Se considera el alambre eléctrico de un calentador de agua. Debe 
obtenerse la ecuación diferencial para ia varìación de la temperatura en el 
alambre. 

Análisis La resistencia de alambre se puede considerar como un cilindro muy 
largo dado que su longitud es más de 100 veces su diámetro. Asimismo, el ca- 
lor se genera de manera uniforme en el alambre y las condiciones sobre la su- 
perficie exterior de éste son uniformes. Por io tanto, resulta razonable esperar 
que la temperatura en el alambre varíe sólo en la dirección radial r y, por tanto, 
la transferencia de calor sea unidimensional. Entonces, se tendrá T = T\r ) du- 
rante la operación estacionaria, puesto que la temperatura en este caso depen- 
derá sóio de r. 

Se puede determinar la velocidad de la generación de calor en el alambre por 
unidad de volumen a partir de 






2 000 W 


gen ( ttD 2 Í4)L [t 7(0.004 m} 2 /4](0.5 cm) 


= 0,318 X !0 9 W/m 3 


Dado que se considera la conductividad térmìca como constante, ta ecuación 
dìferencial que rige la variación de la temperatura en el alambre es simpíemen- 
te ía ecuación 2-27, 



que es la ecuacíón unidimensional de conducción det caíor en estado estaciona- 
río en coordenadas cìlíndrícas, para el caso de conducttvidad térmica constante, 
Dìsctisión Note una vez más que las condìciones en la superficìe de! alambre 
no tienen efecto sobre ta ecuación díferencial. 



EJEMPLO 2-5 Enfriamíento de una esfera meíálìca catienfe 
en el aire 

Una esfera metálica de radìo R se calienta en un horno hasta una temperatura 
de 600°F en toda elta y, a continuacíón, se le extrae del horno y se le deja em 
friar en eí aíre ambiental aT m = 75 C F P por convección y radiación (figura 2,20). 
Se sabe que la conductividad térmica del material de la bola varía en forma 
neal con ìa temperatura. Supomendo que la bo!a se enfría uníformemente par- 
tiendo de toda la superfíde exterior, obtenga la ecuación díferencial que 
descrtbe la variación de la temperatura en la esfera durante el enfriamiento. 

SOLUCIÓN Se deja enfriar una boia metálica caiiente en aire a temperatura 
ambiente. Debe obtenerse la ecuación diferenciai para ia varíación de Ea tem- 
peratura dentro de la bola, 

Análisis La esfera está inicialmente a una temperatura uniforme y se enfría de 
manera uniforme partíendo de toda la superfície exterior, Asìmismo, ía tempe* 
ratura en cualquier punto en Ea esfera cambtará con el tiempo durante e! enfria- 
miento. Por lo tanto P es un problema unidimensional de eonducción del calor 
en régimen transitorío s puesto que la temperatura dentro de ia esfera cambia 
con la distancia radial ry et tiempo t; es decir, T = T{r r t). 



FIGURA 2-20 

Esquema para el ejemplo 2-5. 


http://gratislibrospdf.com/ 
















74 

TRANSFERENCIA DE CALOR Y MASA 


é. +4: 



FIGURA 2-21 

Conducción tridímensiona] del calor 
a través de un elemento rectangular 
de volumen. 


La conductividad térmìca se da como variable y no se tiene generación de ca- 
lor en la esfera. Por consiguiente, en este caso, la ecuación diferencial que ri- 
ge la variación de la temperatura en la bola se obtìene a partir de la ecuación 
2-30, igualando a cero el término de generación de calor. Se obtiene 



la cual es la ecuación unidimensional de conducción del calor en régimen tran- 
sitorio, en coordenadas esféricas, con las condiciones de conductividad térmi- 
ca variable y sin generación de calor. 

Discusión ÌSIote de nuevo que las condiciones en la superficie exterior de ia es- 
fera no tienen efecto sobre ia ecuación diferencial. 


2-3 ■ ECUACIÓN GENERAL DE CONDUCCIÓN 
DE CALOR 

En la sección anterior se consideró la conducción unìdimensional de calor y 
se supuso que la conducción en otras direcciones era desprecìable. La mayor 
parte de los problemas de transferencia de calor que se encuentran en la prác- 
tica se pueden aproximar como si fueran imidimensionales, y en este texto se 
tratará prirtcipalmente con ese tipo de problemas. Empero, éste no siempre es 
el caso y a veces se necesita considerar la transferencia de calor también en 
otras direccìones. En esos casos se dice que la conducción de calor es multidi- 
mensional ; en esta sección se desarrollaj á la ecuaeión diferencial que rige ta- 
les sistemas, en coordenadas rectangulares, cilíndricas y esféricas. 


Coordenadas rectangulares 

Considere un pequeno elemento rectangular de longitud Ajc, ancho Ay y altu- 
ra como se muestra en la figura 2-21. Suponga que la densidad de! cuerpo 
es p y el calor específico es C. Un halance de energía sobre este eiemento. du- 
rante un pequeno intervalo de tiempo Àí, se puede expresar como 


Razón de 
conduccìón del 
calor en jc, y y z 


o bien, 

òx + ùy + Gc “ 


/ Razón de \ 
conducción del 1 
calor en * + àjc, 

^ y + Ày y z + 4 z J 


+ 


^ Velocidad de 
gcneración 
de calor en 
el interiordel ■, 
\ elemento / 


/ 


Razón 

de cambio dd 
contenido 
de energía del 
elemento 


A 


Dado que el volumen del elemento es V el( . memo = ÀjcÀyÀz, el cambio en el con- 
tenido de energía en dìcho elemento y la velocidad de generación de calor 
demro del mismo se pueden expresar como 


ÀEeie^mo = E, + Af - E s = mc(T t + Aí - T t ) = pcÁx&yAz(T t + T t) 

^jgetì, elenícmo — ^gen^detnenEo — ^genÀ^ÀyÀ*. 


Si se sustituye en la ecuacìón 2-36 se obtiene 

T — t 

Q* + Qy + ù : - Q* + A* - Ùy + Av - fií + Aí+ è^JsxLyùíz = pcivAyAz — ! 

A1 dividir entrc AvAvAz da 
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[ S.t + Ai Qx 1 Qv + ày 8> 1 Q- + &z Qi * _ T| + Ai T t 

AyAz Ax AxAz Ay AxAy A z ^ n_pC At 

(2-37> 

Dado que las áreas de transferencia de calor del elemento para la conducción 
de ese calor en las direcciones jr, y y z son À x = ÀyAz t A v = AxAz y A z = 
AxAy, respectivamente, y tomando el límite cuando Ay t Az y At 0, se 
obtiene 


r)A 



+ è< 


■gtftt 



(2-38) 


por la defmición de derivada y a partir de la ley de Fourier de la conducción 
de calor. 


1 f m 

I 

G.v + Ar 

Q,x _ i 

3Qx 

1 

5 1 

_ b A vtA t 

dT\ = 

-±( k §r\ 

i j 111 

AyAz 

Ax 

A.vAz 

ÒX 

t ^ 

< 

<1 

1 

(ÌX ' 

KLSyLxZ 

òx } 

Bx\ Bxj 

lím 

1 

G v+Ay — 

Qy 1 

OQy 

1 

á i 

í _kA vA 

òt\ _ 

-±( k §i\ 

J1U1 

íi V -¥ 0 

AxAz 

Ày 

AjtAz 

dy 

AxAz 

dy 1 

KíXXÍX Z 

dyj 

By \ 3 v / 

1 ím 

1 

G-+A; - 

Qz_ i 

dQ ; 

1 

d i 

__ jfr iTL v A \ * 

dT\ 

:-±( k ±Ĺ\ 

i j 111 

AxAy 

Az 

AxAy 

èz 

1 

> 

> 

dz' 

KixXíiy 

azj- 

é)Z \ <>zj 


La ecuación generat de conducción de calor en coordenadas rectangulares es 
la 2-38 + En el caso de conductívidad térmica constante, se reduce a 


ò 2 T ò 2 T a 2 r = 1 BT 

dx 2 dy 1 Bz 2 k a ^ 


(2-39) 


donde, una vez más, la propiedad a = klpc es la difusividad ténnica del ma- 
terial. La eeuación 2-39 se conoce como ecuación de Fourier-Biot y, en con- 
diciones especificadas, se reduce a estas formas: 


I) Régìmen tmnsitorio: 

(Jlamada ecuacìón dc Poisson) 

2} Régimen transitorio, 
sin generación de calor: 

(llamada ecuación de difusidn) 


Ò 2 T B 2 T B 2 T , 

dx 2 óy 2 dr k 

d 2 T . d 2 T . 1 ÒT 

dx 2 dy 1 Oz 2 a d* 


— 0 


(2-40) 

(2-41) 



Las ecuaeiones Iridiniensionales de 
conducción de calor se reducen a las 
unidimensionales cuando la 
temperatura varía sólo en una 
dimensión. 


3) Régimen transitorio, 
sin generación de caior: 

(llamada ecuacidn de Ĺaplace) 

Note que en el caso especial de transferencia de calor umdimensional en ta di- 
rección x, las derivadas con respecto a y y a z se canceìan y tas ecuaciones an- 
tes dadas se reducen a las desarrolladas en la sección anterior para una pared 
plana (figura 2-22). 


£r + £r + £r =0 

rtv 2 dý 2 òz 2 


(2-42) 


Coordenadas cilíndricas 

Se puede obtener ìa ecuación general de conduccíón de calor en coordenadas 
cílíndricas a partír de un balance de energía sobre un elemento de volumen en 
coordenadas cilíndricas, el cuat se muestra en la figura 2-23, sìguìendo los pa- 
sos que acaban de describirse, También se puede obtener directamente de la 
ecuación 2-38, por transformactón de coordenadas, usando las relacìones si- 



FIGURA 2-23 

Un elemento diferencìal de volumen 
en coordenadas cílíndricas. 
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X 


FIGURA 2-24 

Un elemento diferencial de volumen 
en coordenadas esféricas. 


Pérdida de calor 



Lingote | 600*F Tc ~ 
metíllico i 



FIGURA 2-25 

Esquema para el ejemplo 2-6. 


guíentes entre las coordenadas de un punto cn los sistemas de coordenadas 
rectangulares y cilfndricas: 


x — r cos <j>, y — r sen <f> y z — Z 


Después de largas manipulaciones, se obtiene 


í JL 




BT 

^ = pc ^7 


(2-43) 


Coordenadas esféricas 

Se poede obtener la ecuación general de conducción de calor en coordenadas 
esférieas a partir de un balance de energía sobre un elemento de volumen en 
coordenadas esféricas, el cual se muestra en la figura 2-24, siguiendo ios pa- 
sos que acaban de describirse* Tambiéu se puede obtener directamente de ia 
ecuacìón 2-38, por transformación de coordenadas, usando las relaciones si- 
guientes entre las coordenadas de un punio en los sistemas de coordenadas 
rectangulares y esféricas: 

x = r cos <f> sen 6 , y — r sen <f> sen d y z = cos 0 


Después de largas manipulaciones, se obtiene 


1 d ( lT *dT) t df dT\ 
r 2 ar\* r dr) r 2 sen 2 0 A* \ I 


ì 


r 2 sen 6 à6 


á(* senf, §) 


. . ÒT 

+ íf t«i = P c a7 


(2-44) 


La obtención de soluciones analíticas de estas ecuaciones diferenciales requìe- 
re un conocimiento de las técnicas de resolución de ecuaciones diferenciales 
parciales, lo cual se encuentra fuera del alcance de este texto introductorio. 
Aquí se limita esta consideración a los casos unidimensionales en estado esta- 
cionario, ya que conducen a ecuaciones diferenciales ordinarias. 


EJEMPLO2-6 Conúucción de calor en un ciiindro corto 

Un lingote metáiico cílíndrico corto, de radio /?y altura h, se calienta en un hor- 
no hasta una temperatura de 600°F en toda su extensión y, a continuación, se 
saca del horno y se deja enfriar en el aire ambiental que está a F.= 65°F, por 
convección y radiación. Suponiendo que el lingote se enfrfa de manera unifor- 
me desde todas las superficies exteriores y que la varìación de la conductividad 
térmica del materìal con la temperatura es desprecìable, obtenga la ecuación 
diferencial que describe la variacìón de la temperatura en el lìngote durante es- 
te proceso de enfriamiento. 

SOLUCIÓN Se enfría un Imgote cìlíndrìco corto en aire a temperatura am- 
biente. Debe obtenerse la ecuación diferencíal para la variación de la tempe- 
ratura. 

Análisis El lingote mostrado en 1a figura 2-25 está ínicialmente a una tempe- 
ratura uniforme y se enfría de manera uniforme desde las superficies superior e 
inferior r en la dírección z f así como desde la superficie lateraf en 1a dirección r 
radiai. Asimismo, !a temperatura en ei lìngote oambiará con el ttempo durante 
el enfriamíento, Por 1o tanto, se trata de un problema bidimensional de conduc- 
ción de calor en régímen transítorio, puesto que la temperatura dentro del lin- 
gote cambiará con las distancias radial y axiaf ry z, y con el tìempo f; es decír, 
T = T(r t z, tl 

La conductividad térmica se da como constante y no hay generadón de calor 
en el lingote, Por to tanto, en este caso, la ecuación diferencìal que rige 1a va- 
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ríación de ia temperatura se obtiene a partír de fa ecuación 2-43, iguaiando a 
cero el térmíno de generación de calor y las derivadas con respecto a Se ob- 
tiene 



En el easo de condiictívídad térmica constante, se reduce a 

id_( §t\ £r = i§r 

rdr\ dr) dz 2 « dt 


que es la ecuación deseada. 

Discusiófì Nótese que las condìciones de frontera e inicial no tíenen efecto so- 
bre la ecuación diferenciaL 


2-4 • CONOICIONES DE FRONTERA 
E INICIALES 

Las ecuaciones de conducción de calor antes dadas se desaiTOllaron aplicando 
un balance de energía sobre un elemento diferencial en el interior del medio y 
siguen siendo las mismas sin importar las condìcìones lérmìcas sobre las su- 
perficìes del medio* Es decir, las ecuaciones diferenciales no incorporan ìn- 
fonnación relacionada con las condiciones sobre las superficies, como ia 
temperatura de la superficie o un flujo específico de calor, Empero, se sabe 
que el flujo de calor y la distribución de temperatura en un medio depende de 
las condiciones en las superficies, y la descripción completa de un problema 
de transferencia de calor en un medio tiene que inciuìr las condiciones térmi- 
cas en las superficìes limitrofes del mismo. La expresián matemática de las 
condiciones térmicas en ias fronteras se llama condìciones de frontera. 

Desde un punto de vista matemático, resolver una ecuadón diferencial es, 
en esencia, un proceso de elíminar deńvadas, o sea, un proceso de ìntegra- 
ción, por lo tanto es típico que la solución de una ecuación diferencial com- 
prenda constantes arbitrarias (figura 2-26). Se deduce que para obtener una 
solución unica para un probiema, se necesita especificar más que sólo la ecua- 
ción diferencial que lo rige. Es necesario fijar algunas condiciones {como el 
valor de la función o de sus derivadas en algún valor de la variable indepen- 
diente) de modo que al forzar a la solución a que satisfaga tales condiciones 
en puntos especifícos arrojará valores únicos para las constantes arbitrarias y, 
por tanto, una solución única. Pero puesto que la ecuación diferenciai no tie- 
ne lugar para la información o condiciones adícionales, se necesita suminis- 
trarlas por separado en la forma de condiciones inìciales o de frontera. 

Considere la variación de la temperatura a lo largo de la pared de una casa 
de ladrillos en invierno, La temperatura en cualquíer punto en la pared depen- 
de, entre otras cosas, de las condiciones en las superficies interior y exterior, 
la temperatura del aire de la casa, la velocídad y dirección de los vienlos y la 
energía solar que incíde sobre la superfície extema, Es decir, la distribución de 
temperaiura en un medío depende de !as condiciones en las fronteras del mis- 
mo así como del mecanismo de transferencia de ealor en su interior. Con el fin 
de descrìbir por completo un problema de transferencìa de calor, deben darse 
dos condiciones en la frontera para cada dirección del sistema de coordena- 
das a lo largo de la cual la ti ansferencia de calor es significativa (figura 2-27). 
Por lo tanto, se necesita especificar dos condìciones defrontera para los pro- 
blemas unidimensionales, cuatro para los bídímensionales y seis paia los tri- 


La ecuacián diferenciai. 

d l T 


dx l 


= D 


Soktción geneml: 

7\x) = C t t "b,C 2 




Constanieii arbìtrarias 

Aígimas soíucìones específicas: 

T{x) = 2v + 5 
T(x) = -x+l2 


m = —3 
7U) - 6.2r 


FtGURA 2-26 

La solución general de una ecuación 
diferencial típica comprende 
constantes arbitrarìas y, por tanto, un 
niimero infinito de soluciones. 



FIGURA 2-27 

Para describir por completo un 
problcma de iransferencia de caíor, 
deben darse dos condiciones de 
frontera para cada dirección a lo largo 
de la cual la transferencia de calor es 
sígnificativa. 
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dimensionales. Por ejemplo, en el caso de la pared de una casa T se necesìta es- 
pecificar las condicìones en dos lugares (las superficies interior y exterior) ya 
que 7 en este caso ? la transferencia de calor es unidimensional. Pero en el caso 
de un paralelepípedo, se necesita especificar seis eondiciones de frontera (una 
en cada cara) cuando la transferencia de ealor es significativa en las tres di- 
mensiones. 

E1 argumento físico que acaba de presentarse es coherente con la naturaleza 
matemática del problema, ya que la ecuación de conducción de calor es de se- 
gundo orden (es decii; contìene segundas derivadas con respecto a las varia- 
bles espaciales) en todas las direcciones a lo largo de las cuales la conducción 
del calor es significativa, y la solución general de una ecuación díferencial de 
segundo orden contiene dos constantes arbitrarias para cada dirección. Esto 
es, el número de condiciones de frontera que es necesario especificar en una 
dirección es igual al orden de íaecuación diferencial en esa dirección. 

Vuelva a considerar la pared de ladrillos ya díscutida. La temperatura en 
cualquier punto sobre eila en un momento dado también depende de la condf 
cíón de la pared al principio del proceso de conduccíón de calon Tal condi- 
ción, que suele especificarse en el instante t — 0, se llama condición iniciaL 
la eual es una cxpresión matemática para la distribución inicial de temperatu- 
ra del medio. Note que sólo se necesita una candíción inicial para un proble- 
ma de conducción de ealor, sin importar la dimensión. ya que la ecuaeión de 
la conducción es de primer ordcn en el tiempo (contiene la primera derivada 
de la temperatura con respecto al tiempo). 

En coordenadas reetangulares, la condición inieial se puedc especificar en 
la forma general como 


T(x, y, 4 0) =f(x, y, z) 


(2-45) 



TtO. í) = 150°C 
T(L, I) = 7G e C 

FIGURA 2-28 

Condiciones de frontera de 
temperatura especificada en ambas 
superficies de una pared plana. 


en donde la función /U, y, z) repiesenta la distribución de temperatura en todo 
el medio en el Ìnstante / — 0 , Cuando el medio está inicialmente a una tempe- 
ratura uníforme T h la condición inicial de ía ecuación 2-45 se puede expresar 
como T(x, y, z, 0) = T f . Note que en condiciones estaciomńas la ecuación de 
conducción de calor no contiene derivadas con respecto al tiempo y, por tan- 
to, no se necesita especificar una condición inicial. 

La ecuación de conducción de calor es de primer orden en el tiempo y, por 
tanto, la condictón ìnicial no puede contener derivadas (está limitada a una 
temperatura especfftca), Sin embargo, ta ecuación de conducción de calor es 
de segundo orden en las coordenadas espaciales y, por tanto, una condición de 
frontera puedc eontener primeras deri vadas en las fronteras así como valores 
específicos de la temperatura, Las condiciones de frontera que se encuentran 
con la mayor frecuencia en la práctica son las de temperatura específiccuflii- 
jo específico de calor, convección y radiación. 

1 Condición de frontera de temperatura 
específica 

La temperatura de una superficie cxpuesta suele ser mensurable directamen- 
te y con facilidad. Por lo tanto, una de las maneras más fáciles de especificar 
las condiciones térmicas sobre una superficie es mediante la temperatura. Por 
ejemplo. para una transferencia unidimensional de calor a través de una pared 
plana de espesor L, las condiciones en la frontera de temperatura específica se 
pueden expresar como (figura 2-28) 

TXO, i ) = 7j 

TXL, t) = T 2 ( 2 - 46 ) 
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donde T, y T 2 son las temperaturas específicas en las superfides en x = 0 y 
a + = L, respectìvamente. Las temperaturas específicas pueden ser constantes, 
como en el caso de la conducción estable de calor, o pueden variar con el 
tiempo. 


2 Condición de frontera de flujo específico 
de calor 

Cuando exìste informadón suficiente acerca de las interacciones de energía en 
una superficie, puede ser posibie determinar la veJocidad de transíerencía de 
calor y, por tanto, el flujo de calor , q (velocidad de transferencia de calor por 
unidad de ái"ea superficial, W/ni“), sobre esa superficie, y se puede usar esta 
información como una de las condiciones en la frontera. EJ ílujo de calor en la 
direccíón positiva A‘, en cuaíquier lugar del medio, incluidas las fronteras, se 
puede expresar por la ley de Fourier de la conducción de ealor como 


^ dT _ í Flujp de cator en la \ 
ì jLv \ d i recc i ón pos i ti va x) 


(W/m 2 ) 


(2-47) 


Entonces se obtiene la condición de frontera, en una de las fronteras, al haeer 
el fiujo específico de calor igual a — k{òTtòx ) en esa frontera. E1 signo del 
flujo específico de ealor se determina por inspección: positivo, si el fiujo de 
calor es en la direeción posítìva del eje coordenado y negatìvo, si lo es en la 
dírección opuesta. Note que es en extremo imponante tener el signo correcto 
para eí fìujo específico de calon ya que el signo erróneo invertirá la dirección 
de la transferencìa de calor y hará que la ganancia de éste se inteiprete como 
pérdida (figura 2-29) 

Por ejemplo, para una placa de espesor L sujeta a un fiujo de calor de 50 
W/m 2 hacia su interior desde arnbos lados, las condiciones de irontera de fiujo 
específico de calor se pueden expresar como 


dT( 0, t) 

:—r - 

dx 


50 


BT(L, t) 
: - —r-— 
dx 


= “50 


(2-48) 


Flujo 
de calor 


Conduccíón 


. dmi t ) 

q o = ~ k ar~ 


ConduceióQ 


Flujo 
de caJor 




\Ĺ x 

FIGURA 2-29 


Condiciones de frontera de flujo de 
calor específico en ambas superficies 
de una pared plana. 


Note que el fiujo de calor en la supeificie en x ~ L es en la dirección negativa 
x y ? por tanto, es -50 W/m 2 . 


Caso especial: Frontera aislada 

Es común que, en la práctica, algimas superficies se aíslen con el fin de mini- 
mizar la pérdida (o ganancia) de calor a través de ellas. E1 aislamiento reduce 
la transferencia de calor pero no lo elimina en su totalidad, a menos que su es- 
pesor sea infinito. Sin embargo, la transferencia de calor a través de una su- 
perficie apropiadamente aislada se puede tomar como cero, ya que el aisla- 
miento adecuado reduce la transferencia de calor a través de una superficie a 
niveles despreciabies. Por lo tanto, una superfície bien aislada se puede con- 
siderai 1 como una con un flujo específico de calor de cero. Entonces, la condi- 
ción de frontera sobre una superficie perfectamente aislada (en x = 0, por 
ejemplo) se expresa como (figura 2-30) 


371(0. f) 

k ; - o 

flv 


3TÍ0,0 
;>x 


= 0 


(2-49) 


Es decir, sobre una superficie aislada, la primera derivada de lci temperatura 
con respecto a la variable espacial (el gradiente de temperatura) en la direc- 
ción normcil a esa supetficie aislada es cero. Esto también significa que la 
función de temperatura debe ser perpendicular a una superficie aislada, ya que 
la pendiente de la temperatura en la superficie debe ser cero. 



ano. o _ n 

3x 

TXL. í) = 60°C 

FIGURA 2-30 
Una pared plana con aislamiento y 
condiciones de frontera de 
temperatura específica. 
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* 


Plano central 



FIGURA 2-31 

Condición de frontera de simetría 
térmica en el pìano central de una 
pared plana. 


Otro caso especial: simetría térmica 

Algunos problemas de transferencia de calor poseen simetría térmica como 
resultado de la simetría en las condiciones térmicas impuestas. Por ejempio, 
las dos superficies de una placa grande caliente, de espesor L, suspendida ver- 
ticalmente en e) aire, estarán sujetas a las mismas condiciones térmicas y, por 
tanto, la distribución de temperatura cn una de las mitades de eila será igual a 
la de la otra mitad. Es decir, la transferencia de calor en esta placa poseerá 
simetría térmica con respecto al plano central en x = L/ 2. Asimismo, la direc- 
ción del flujo de calor en cualquier punto en la placa será dirigida hacia la su- 
perficie más cercana a ese punto y no habrá flujo de caior a través dei plano 
central. Por consiguiente, el plano central se puede concebir como una super- 
ficie aislada y la condición térmica en este plano de simetría se puede expre- 
sar como (figura 2-31) 

mm, t) 

dx 


= 0 


(2-50) 


la cuai se asemeja a la condición de frontera de aìslamiento o de flujo cero de 
calor. Este resultado también se puede deducir a partir de una gráfica de la 
distribución de temperatura con un máximo y, por tanto, pendiente cero en el 
plano central. 

En el caso de cuerpos cilíndricos (o esféricos) que tienen simetría térmica 
con respecto a la línea central (o punto medio), la condición de frontera de 
simetría térmica requiere que la primera derivada de la temperatura con res- 
pecto a r (Ia variabìe radial) sea cero en ia línea centrai (o ei punto medio). 
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FIGURA 2-32 

Esquema para el ejemplo 2-7. 


EJEMPLO2-7 Condición de frontera de flujo de calor 

Considere una cacerola de aluminio usada para cocinar estofado colocada sobre “ 
la parte superior de una estufa eléctrica. La sección del fondo de la cacerola jjj 
tiene L = 0.3 cm de espesor y un diámetro de D = 20 cm. La unidad eléctrica m 
de calentamiento en la parte superior de la estufa consume 800 W de potencia ■ 
durante la cocción y 90% del calor generado en el elemento de calentamiento ■ 
se transfiere a la cacerola. Durante la operación estacionaria, se mide la tempe- ■ 
ratura de la superficie interior de la cacerola y resulta ser de 110°C. Exprese las * 
condiciones de frontera para !a sección del fondo de !a cacerola durante este * 
proceso de cocción. 


S0LUCIÚN Se consídera una sartén de aluminio colocada sobre una estufa 
eléctrica. Deben obtenerse las condictones de frontera para el fondo de la 
sartén. 

Anáfisis La transferencia de calor a través de la sección del fondo de la cace- 
rola es de fa superficìe inferior hacìa la superior y se puede aproximar razona- 
blemente como si fuera unidimensional. Se toma la dirección normal a las 
superfícies del fondo como el eje x , con el origen en la superficie exterior, como 
se muestra en la figura 2-32. Entonces las superficies ìnterior y exterior de ía 
sección del fondo de la cacerola se pueden representar por x = 0 y x = L, res- 
pectìvamente. Durante la operacíón estacionaría la temperatura dependerá só- 
lo de x y a por tanto, T = Ux). 

La condicíón de frontera sobre la superficie exterior del fondo, en x = 0 t se 
puede especificar como cierto flujo especffico de caíor, ya que se expresó que 
90% de los 800 W (es decir, 720 W) se transfieren a 1a caceroìa en esa super- 
ficie. Por lo tanto T 

dT{ 0) 

<7g 


—k- 


dx 


donde 


3o = 


V elocìdad de transferencia de caìor _ Q.720 kW 
Àrea de la superfìcie exteríor tt( 0. I m Ý 


- 22.9 kW/m 2 
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La temperatura en ta superficíe interior del fondo de ía cacerola se especifica 
como 110°C. Entonces la condicìón de frontera sobre esa superficie se puede 
expresar como 

T(L) = 1I0°C 

en donde L = 0.003 m. 

Discusión Note que la determinación de las condiciones de frontera puede re- 
querir a!go de razonamiento y aproximacíones. 


3 Condición de convección de frontera 

Es probable que la conveccíón sea la condición de frontera rnás común en- 
contrada en la práetica, ya que la mayor parte de las superfìcies de transferen- 
cia de calor están expuestas a un medio y a una temperatura especffica. La 
condìción de convección de frontera se'basa en un balance de energía super- 
fìcial expresado como 


Conducción de calor ''' 
en la superfície en una 
^dirección seleccionada^ 


Convección de calor 
en lasuperficìe en la 
mísma dirección 


Para la transferencia de calor unidimensional en la dirección x, en una placa 
de espesor L , las condiciones de frontera sobre ambas superficies se pueden 
expresar como 

BT( 0 T t) 

= AtIT-pi - m 01 (2-51^) 

y 

. 0T(L t ) f 

-k = hJLTXL, t) - r x2 J (2-516) 

donde /i] y h 2 son los coeficientes de transferencia de calor por convección y 
y r ra3 son las femperaturas de los medios circundantes sobre los dos lados 
de la placa, como se muestra en la figura 2-33. 

À1 escribir las ecuaciones 2-51 para las condiciones de convección de fron- 
tera se ha seleccionado la dirección de la transferencia de calor como la x posi- 
liva en ambas superficies. Pero esas expresìones son aplicables por igual 
cuando la transferencia de calor es en la dirección opuesta, en una o en las dos 
superficies, ya que la inversión de la dirección de la transferencia de calor en 
una superficìe simplemente invierte los signos de los términos tcmto de con- 
ducción como de convección. Esto es equivalente a multiplicar una ecuación 
por -1, lo cual no tiene efecto sobre la igualdad (figura 2-34). Es evidente que 
poder seleccionar cualquiera de las dos direceiones como la de transferencia de 
calor es un alivio, ya que a menudo no se conoce de antemano la íemperatura 
superficial y, como consecuencia, la dirección de la transferencia en una su- 
perficìe. Este argumento tambìén es válido para otras condiciones de frontera, 
como las de radiación y combinadas que se discuten un poco más adelante. 

Note que una superficie tiene espesor cero y, por tanto, no ticnc masa, y no 
puede almacenar energía. Por lo tanto, todo el calor neto que entra en la su- 
perficie desde uno de los lados debe salir de cila por el otro lado. La condíción 
de convección de frontera simplemente expresa que el calor sigue fluyendo de 
un cuerpo al medio circundante a la misma velocidad y sólo cambia de ve- 
hículos en la superficie, de conducción a convección (o viceversa, en la otra 
dìreccìón). Esto es análogo a la gerue que viaja en autobuses por derra y se 
transfìere a barcos en la oriJla del mar Si no se permite a los pasajeros deam- 



FIGURA 2-33 

Condiciones de frontera de 
convección sobre las dos superficies 
de una pared plana. 


Conveccìón 


nì^-k 


Conduccíón 

3T(Gs n 


dx 


h v r«i 

ConvecciÓn 


Conducción 




L x 


FIGURA 2-34 

La dirección supuesta de la 
transferencia de calor en una frontera 
no tiene efecto sobre la expresión de la 
condición en la frontcra. 
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bular por la orilla, entonces la rapìdez a la cual la gente desciende en la orilla 
debe ser igual a la rapidez a la cua! aborda los barcos. Se puede decir que esto 
es el principio de conservación de la “gente”. 

Note también que no se conocen las temperaturas superficiaies T{ 0, í) y 
T{L. t ) (si se conocieran, simplemente se usarían como la temperatura especi- 
fica en la condición de frontera sin tomar en cuenta la convección). Pero se 
puede determinar una temperatura supeificial una vez que se obtiene la solu- 
ción T{x. /), sustituyendo en la solución el valor de x en esa superficie. 



FIGURA 2-35 

Esquema para el ejemplo 2-8. 


EJEMPLO2-8 Condìciones de convección de frontera y 
aislamiento 

Fluye vapor de agua por un tubo, mostrado en la figura 2-35, a una temperatura " 
promedio de 7«, - 200°C. Los radios interior y exterior del tubo son q = 8 cm y m 
r 2 = 8.5 cm, respectivamente, y la superficie exterior está fuertemente aisiada. ■ 
Si el coeficiente de transferencia de calor por convección sobre la superficie in- ■ 
terior dei tubo es h = 65 W/m 2 • °C, exprese las condiciones de frontera sobre las " 
superficies interior y exterior del tubo durante los periodos en régimen transitorio, JJ 

SOLUCIÓN Se consídera e! fíujo de vapor de agua por un tubo aislado. Deben I 
obtenerse las condiciones de frontera en las superficies interior y exterior del 
tubo. 

Anátìsis En el transcurso de los periodos transitorios, la transferencia de calor 
a través del material del tubo es r de manera predominante, en direccìón radiai, 
por lo que puede tenerse una aproxímación a ella consíderándoia como unidi- 
menstonal. Entonces la temperatura dentro del material del tubo cambia con la 
dìstancia radial ry el tiempo f. Es decir, T = 7ír t f). 

Se plantea que 1a transferencia de calor entre el vapor de agua y el tubo, en 
la superficìe interior, es por convección. Entonces, si se toma la dirección de la 
transferencia de calor como ta direccìón rpositiva F puede expresarse ta condi- 
cíón de frontera en esa superficìe como 


dT(n , r) 

~k -— h{T a — 

Se dice que el tubo está bìen aislado en el exterior y, por consiguiente, se puede 
suponer que la pérdida de calor a través de !a superficie exterìor del mismo es 
despreciable. Entonces, ta condicìón de frontera en la superficie exterior puede 
expresarse como 

< y T{r 2 , t) _ 

&r U 


Discusión Nótese que el gradiente de temperatura debe ser cero en la superfi- 
cie exteríor del tubo, en todo momento. 


4 Condición de radiación de frontera 

En algunos casos, como los encontrados en las aplicaciones espaciales y 
criogénicas, una superficie de transferencia de calor está rodeada por un espa- 
cio vacío y, por tanto, no se tiene transferencía por convección entre la super- 
ficie y el medío circundante, En esos casos la radiacìón se convierte en el 
único mecanismo de transferencia de calor entre la stiperficíe y los alrede- 
dores, Utilizando un balance de energía, la condición de radiación de frontera 
sobre una superficie se puede expresar eomo 
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Conducción de calor 
en la superfície, en una 
dirección seleccionada 


( Inlercambio de radíación 
a en la superficie, en la 
misma dirección 


Para una transferencia unidimensional de calor en la dirección x, en una placa 
de espesor L, ias condiciones de radiación de frontera sobre ambas supcrficies 
se pueden expresar como (figura 2-36) 

, 9Í10,0 

= fi| o-lTi^ , - 7T0, tf] (2-525) 


y 


mu /> 

-k f}v = e 2 a[T(L 3 t) 4 - 2 Ì (2-52/?) 

donde e, y s 2 son las emisividades de las superficies frontera, a = 5.67 X 1Q' 8 
W/m 2 - K 4 es la constante de Stefan-Boltzmann y j y 2 son las tem- 
peraturas promedio de las snperficies cìrcundantes de íos dos lados de la 
placa, respectivamente. Note que las temperaturas en los cálculos de radiación 
deben expresarseenKoR (no en °C o °F). 

La condicìón de radiación de frontera involucra ia cuarta potencia de la tem- 
peratura y, por tanto, es una condición no lìneaL Como resultado, ia aplicación 
de esta condíción de frontera conduce a potencias de los coeficìentes des- 
conocidos, lo cual hace que sea difícil determinarlos. Por lo tanto, resulta ten- 
tador ignorar el intercambìo de radíación en una superficie durante un análisis 
de transferencia de calor con el fin de evitar las complìcaciones asociadas con 
la no linealidad. Este es en especíal el caso cuando la transferencia de calor en 
la superficie está dominada por ia convección y el papel de ìa radiación es pe- 
queno. 



Radiacìón Conducciún 




Cunducrión 


. dT(L t) 


alrcd, 2 

Radìación 


nj ‘ 


L * 


FIGURA 2-38 

Condiciones de frontera de radiación 
sobre ambas superficies de una pared 

plana. 


5 Condiciones de frontera en la interfase 

Àlgunos cuerpos están formados por capas de materiales diferentes y la reso- 
lución de un problema de transferencia de calor en un medio de ese tipo re- 
quiere determinar la transferencia en cada capa. Esto, a su vez, requiere la 
especificación de las condiciones de frontera en eada interfase. 

Las condiciones de frontera en una interfase se basan en ios requisitos de 
que 1) los dos cuerpos en contacto deben tener la misma temperatura en eì 
área de comacto y 2) una interfase (que es una superficie) no puede almacenar 
energía y, por tanto, el fìujo de calor sobre ambos lados de la interfase debe 
ser el mismo. Las condiciones de frontera en la interfase de dos cuerpos A y B, 
en contacto perfecto en x = se peeden expresar como (figura 2-37) 


7^(x 0t t) — T„u u , t) 


(2-53) 


y 


Interfase 



Condiciones dc ffontera en ìa interfase 
de dos cuerpos en contacto peifecto* 


t) _ /) 

Ka òx kfi àx 


(2-54) 


donde k A y k R son las conductividades térmicas de las capas A y B, respectiva- 
mente, E1 caso de un contacto imperfecto conduce a resìstencia térmica por 
contacto, la cual se abordará en el siguiente capítulo. 
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FIGURA 2-38 

Esquema para el ejemplo 2-9. 


6 Condiciones de frontera generalizadas 

Hasta ahora se ha consìderado superficíes sujetas a transferencia de calor de 
un solo modo, como el flujo específicaclo de calor, la convección o la ra- 
diactón, por sencillez, Sin embargo* en general, una superficie puede com- 
prender convección, radiación y flujo especificado de calor simultáneamente. 
En esos casos se obtiene una vez más la condición de frontera a partir de un 
balance de energía superfícial, expresado como 


I Transfenencia de ^ 
cator hacia la superficíe 
\ en Lodos los modos j 


Transferencìa de calor ^ 
clesde la superficie en 
\ todos los modos j 


(2-55) 


Esto se iíustra en los ejemplos 2-9 y 2-10* 


EJEMPĹ02-9 Conttición de conveccíón y radiacíón 
combinadas 

Una esfera metálìca de radio r 0 se calienta en un homo hasta una temperatural 
de 600°F en toda su extensión y, a contínuación r se saca del horno y se deja* 
enfriar en el aire ambiente que está a T* = 7S tì F, como se muestra en la figural 
2-3S. La conductìvìdad térmica del materíal de la bola es k - 8.3 Btu/h * ft 1 
°F y el coefíciente de transferencia de calor promedio por convección sobre la 1 
superficie exterior se evaíúa que es h — 4,5 Btu/h ■ fì 2 - °F. La emisìvidad de la! 
superficie exterìor de la bola ese = 0.6 y la temperatura promedio de las su-| 
perficìes cìrcundantes es = 525 R, Suponìendo que la bola se enfría dej 
manera uniforme desde toda la superfìcie exteríor, exprese las condictones ini-l 
cíal y de frontera para el proceso de enfríamìento de \a misma. 

SOLUCIÓN Se considera ei enfriamiento de una bola metáiica esférical 
caliente. Deben obtenerse ias condiciones inicial y de frontera. 

Análisis La bola está inicialmente a una temperatura uniforme y se enfría tam- 
bién de manera uniforme desde toda la superficíe exterior. Por lo tanto, se tra- 
ta de un problema unidimensional de transferencía de calor en régimen 
transitorio, dado que la temperatura dentro de ta bola cambiará con la distan- 
cia radial r y el tiempo t. Es decir, T - T\r, t). Tomando como f = 0 el momen- 
to en que la bola se saca det horno, la condición inicial se puede expresar como 

T{r, 0) = T, = 600°F 

El problema posee simetría en torno al punto medio (r = 0), ya que, en este : 
caso, las isotermas serán esferas concéntricas y, por consiguiente, nada de 
calor cruza el punto medio de la bola. Entonces, la condición de frontera en el 
punto medio se puede expresar como 

67(0, f) 
dr 0 

El calor conducido hacia la superficíe exterior de la bola se pìerde hacia el me- 
dio por convección y radiación, Entonces, tomando la dirección rpositiva como 
la dirección de transferencia de calor, la condición de frontera sobre la superfi- 
cie exterior se puede expresar como 

= h[T(r 0 ) - rj + etr[7(r 0 ) 4 - 7 a \J 

Discusión Se conocen todas las cantidades involucradas en las relaciones an- 
teriores, excepto las temperaturas y sus derivadas en r = 0 y r 0 . Asimismo, por 
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sencillez, con frecuencia se ignora la parte de radiación de la condición en la 
frontera modificando el coeficiente de transferencia de calor por convección 
para explicar la contribucíón de la radiación. En ese caso, el coeficiente de 
convección h se convierte en el coeficiente combinado de transferencia de 

calor. 


EJEMPLO2-10 Convección, radiación y ftujo de calor 
combinados 


Considere el muro sur de una casa que tiene L - 0.2 m de espesor. La superfi- 
cie exterior del muro está expuesta a la radiación solar y tiene una absortivi- 
dad de a = 0.5, para la energía solar. El interior de la casa se mantiene a 
7"»i = 20°C, en tanto !a temperatura del aire ambiente exterior permanece 
en r„ 2 = 5°C. El cielo, el suelo y las superficies de las estructuras circundan- 
tes en este ìugar se pueden considerar como una superficie a una temperatura 
efectiva de 7 ejel0 = 255 K, para e! intercambio de radiación sobre la superficte 
exterior. El intercambio de radiación entre la superficie interior del muro y las 
superficies de las paredes, piso y techo que están enfrente de él es desprecia- 
ble. Los coeficientes de transferencia de calor por convección sobre las super- 
ficies interior y exterior del muro son h x = 6 W/m 2 • °C y h 2 = 25 W/m 2 • °C, 
respectivamente. La conductividad térmica del materíal dei muro es k = 0.7 
W/m • °C y la emisividad de la superficie exterior es e 2 = 0.9. Suponiendo 
que la transferencia de calor a través del muro es estacionaria y unidimensio- 
nal, exprese las condiciones en la frontera sobre las superficies interior y exte- 
rior de él. 


SOLUCIÓN Se considera la pared de una casa sujeta a radiación solar. Deben 
obtenerse las condiciones de frontera en las superficies interior y exterior de la 
pared. 

Análisis Tome la dirección normal a las superficies del muro como el eje x, con 
el origen en la superficie interior del propio muro, como se muestra en !a figura 
2-39. La transferencia de calor a través del muro se considera como esta- 
cionaria y unidimensional y, por consiguiente, la temperatura depende sólo de 
xy no del tiempo. Es decir, T = T(x). 

La condición de frontera sobre la superficie interior del muro, en x = 0, es 
una condición típica de convección, ya que no comprende radiación o flujo es- 
pecificado de caior. Tomando la dirección xpositiva como ei sentido de la trans- 
ferencia de calor, la condición de frontera sobre la superficie interior se puede 
expresar como 

dT(Q) 

~k-jp = h,[T mi - W)] 

La condición de frontera sobre la superficie exterior, en x = L, es bastante ge- 
neral, ya que comprende conducción, convección, radiacìón y fiujo especificado 
de calor. De nuevo, tomando la dirección x positiva como el sentido de la trans- 
ferencia de calor, ìa condición de frontera sobre la superficie exterior se puede 
expresar como 

dT(L) 

~ k = hJTlL) ~ T* 2 ] + s 2 <j[T(L)* ~ T^ioi ~ ^ solar 



FIGURA 2-39 

Esquema para el ejemplo 2-10. 


en donde es el flujo de calor solar incidente. 

Disctisión Supon iendo la dirección opuesta para la transferencia de calor da- 
ría el mismo resultado multiplicado por-l P lo cual es equivalente a la relación 
que se da aquń Todas las cantídades en estas relaciones se conocen, excepto 
las temperaturas y sus derívadas en las dos fronteras. 
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Note que un problema de transferencia de calor puede comprendcr di- 
ferentes clases de condiciones de frontera sobre distintas superficies, Por 
ejemplo, una placa puede estar sujeta aflujo de calor sobre una de sus super- 
ficies, mientras pierde o gana calor al mismo tiempo por convección desde la 
otra. También, las dos condiciones de frontera en una dirección pueden espe- 
cificarse en la mismafrontera, en tanto no se imponga condición sobre la otra. 
Por ejemplo, 1a especificación de la tcmperatura y el flujo de calor en x = 0 de 
una placa de espesor L dará por resultado una solución única para la distribu- 
ción unidimensional de temperatura de estado estacionario en la placa, inclu- 
yendo el valor de 1a temperatura en la superficie x = L. Aun cuando no es 
necesario, nada hay de crróneo en la especificación de más de dos condicio- 
nes de frontera en una dirección específica, siempre que no exista contradic- 
ción. En este caso, las condiciones adicionales se pueden usar para verificar 
los resultados. 


2-5 - RESQLUCIÓN DE PRQBLEMAS 

UNIDIMENSIONALES DE CONDUCCIÓN 
DE CALOR EN RÉGIMEN ESTACIONARIO 



Problema de trímstereneia de calor 

I 

Formu U^nmàtemátìca 
(Ecuacióri diferencial 
V condícíones de fronteraì 



FIGURA 2-40 


Pasos básicos que intervienen en 1 a 
resokición de los problemas de 
transfereneia dc calor. 


Hasta ahora se han deducido las ecuaciones diferenciales para la conducción 
del calor en varios sìstemas de coordenadas y dìscutido las posibles condicio- 
nes de frontera. Un problema de conducción de calor se puede formular por la 
especificación de Ia ecuación dìferencial aplicable y un conjunto de eondicio- 
nes de frontera apropiadas. 

En esta seccíón se resolverá una amplia gama de problemas de conducción 
del caloren confìguracíones geométricas rectangulares, cilíndricas y esféricas. 
Se limitará la atención a los problemas que conducen a ecuaciones dìferencia- 
les ordinarìas, como los unìdìmensìonales de conducción de calor en régimen 
estacìonario. También se supondrá que la conductividad térmica es constan- 
te. pero más adelante en este capítulo se considerará la conductividad varia- 
ble. Si se siente intimìdado por las ecuaciones diferenciales, o todavía no ha 
tomado un curso en ese sentido, no es necesario sentir pánico. La mtegración 
simple es todo lo que necesita para resolver los problemas unìdimensionales 
de conducción de calor en régimen estacionarío. 

E1 procedimiento para resolver los problemas de conduccìón de calor se 
puede resumir como sìgue: \) formúìese el problema mediante laobtención de 
la ecuación diferencial aplìcable en su forma más senciìla y especificando las 
condiciones de frontera, 2) obténgase la solución general de la ecuación dife- 
renctal y 3) aplíquense las condìcìones defromem y determínense !as cons- 
tantes arbitrarias en la solución general (figura 2-40). Esto se demuestra a 
continuación con ejemplos. 



FIGURA 2-41 

Esquema para el ejemplo 2-11, 


EJEMPLQ2-II Conducción de calor 
en una pared plana 

Considere una pared plana grande de espesor L = 0,2 m H conducfividad térmí- 
ca k= 1.2 W/m * D C y área superficial A = 15 m 2 . Los dos lados de la pared se 
mantienen a ías temperaturas constantes f = 120°Cy T 2 = respectiva- 
mente, como se muestra en Ea figura 2-4L Defermine a) la variación de la tem- 
peratura dentro de la pared y el valor de la temperatura en x = 0.1 m y b) la 
razón de la conducción de caior a través de la pared en condiciones estaciona- 
rias. 
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SOLUCIÚN Se da una pared piana con temperaturas superficiales específicas. 
Se deben determinar [a variación de la temperatura y la razón de la transferen- 
cia de calor. 

Suposiciones 1 La conduccìón de calor es estacionaria. 2 La conduccíón de 
caior es unidimensíonal, dado que la pared es grande en reiacìón con su espe- 
sor y las condiciones térmicas en ambos lados son uníformes. 3 La conductivi- 
dad térmiea es constante. 4 No hay generación de calor. 

Propiedades Se da la conductivídad térmica como k - 1.2 W/m ■ Ù C, 

Análisis a) Tomando la dirección xcomo la perpendicular a la superficíe de la 
pared, la ecuación dìferencial para este problema se puede expresar como 



con !as condíciones de frontera 


7(0} = T x = i20°C 
7(L) =: T 2 = 5Q*C 

La ecuación diferencial es lineal y de segundo orden ? y una inspección rápida 
de etla reveta que tiene un solo término que comprende derìvadas y ntngún tér- 
mino que contenga a ta función desconocida 7 como factor. Por tanto, $e pue- 
de resolver por integración directa. Puesto que una íntegración reduce el orden 
de una derívada en uno T se puede obtener la solucíón general de la ecuación dí- 
ferencìal antes dada por medio de dos simples ìntegraciones sucesivas, cada 
una de las cuales introduce una constante de integración. 

Integrando la ecuación dìferencial una vez con respecto a x, se obtiene 



donde Ci es una constante arbitrarìa. Advierta que, como resultado de la inte- 
gración, el orden de la derivada dismínuyó en uno. Como verificación, si se cal- 
cula Ea derivada de esta ecuación, se obtendrá la ecuación díferencìal originaL 
Esta ecuación todavía no es la solución puesto que contìene una derivada, 
Integrando una vez más se obtíene 

T(x) - C { x + C 2 

la cual es la soluciórr generaf de ta ecuación diferencial (figura 2-42). En este 
caso, la solución general se asemeja a fa fórmula general de una recta cuya 
pendiente es C Y y cuyo valor en x = 0 es Esto no es sorprendente, ya que 
la segunda derivada representa el cambio en la pendiente de una funcìón, y una 
segunda derivada igual a cero indica que la pendíente de esa función permane- 
ce constante. Por lo tanto, cualquier recta es una solucíón de esta ecuación di- 
ferencìal. 

La solución general contiene dos constantes desconocídas, y C 2 y, por con- 
siguiente, se necesitan dos ecuacíones para determinarlas de manera úníca y 
obtener la solución específtca. Estas ecuaciones se obtíenen al forzar que la so- 
lución general satisfaga las condiciones de frontera específicas. La aplicacíón 
de cada condìción da fugar a una ecuación y, por tanto, se necesita especifícar 
dos condiciones para determinar las constantes C L y C 2 , 

Cuando se aphca una condíción de frontera a una ecuación, todas las ocu- 
rrencias de fas varìabtes dependiente e independìente y cuatesquìera derivadas 
se reemplazan por fos vafores espedficos. De este modo, las únicas íncógnitas 
en las ecuacíones resultantes son las constantes arbìtrarias. 

La prímera condìción de frontera se puede interpretar como ert la soiución ge- 
neral t reempiácense iodas las x por cero y l\x) por T L ; es decìr (fìgura 2-43): 

7(0) — C[ X 0 + C 2 —$ C 2 = 


Ecmcìón dìferenciaí: 



Intégrese; 



Intégrese una vez más: 

T(x) = CjX + C 2 

y v* 

Solucìón Constantes 

general artntranas 


FIGURA 2-42 

Obtención por integración de la 
solución general de una ecuación 
diferencial simple áe segundo orden* 


Condicìón de frontera: 

1 ( 0 ) » 7 } 

Solución general: 

Tix) = C x x + C 2 

Aplieacién de ìa dondkión defwntem: 
Tix) = C\X + C 2 

T T 

0 0 

T\ 


Sustítuyendo; 

r, = c,xo + c 2 -» c 2 = r, 

^ No puede aparecer a o T{x) después de 
cjue se aplíca la condición de frontera. 


FIGURA 2-43 


Cuando se aplica una condición de 
frontera a la solución general, en un 
punto especifico, todas las ocurrencias 
de las variables dependiente e 
independieme deben reemplazarse por 
los valores especificados en ese punto. 
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La segunda condición de frontera se puede interpretar como en la solución ge- 
neral, reemplácense todas las x por L y Tlx) por T 2 \ es decir, 

7TL) = C ( L + C 3 -> T Z = C,L + T, -* C>=^ 

Si se sustituyen las expresiones para Cj y C 2 en la solución general, se obtiene 

T ^ T 

T(x) = - j~ x + L| (2-56) 

la cual es !a soíución deseada T ya que no sólo satisface ia ecuacíón diferencial 
síno también las dos condiciones de frontera específicas. Es decir, si se deriva 
ta ecuación 2-56 con respecto a xdos veces dará d^T/dx 2 , que es la ecuación 
dìferencial dada, y sì se sustítuyen x=Oyx=íenla ecuación 2-56, da 7TO) 
= Ti y T(L) = T 2i respectivamente t las cuales son las condìcíones de frontera 
especificadas. 

Si se sustituye la mformacíón dada t se determina que el valor de la tempera- 
tura en x= 0.1 m es 

(50 - 120)°C 

T( 0.1 m) = (0,1 m) + 120°C = 85°C 

P) La velocidad de conduccíón de calor a través de la pared t en cualquier pun- 
to, determinada por 3a !ey de Fourier es= 

- (jjr T T\ 7 1 7? 

e pare d = ~kA g = -kAC, = ~kA = kA (2-57) 

Al sustituir los valores dados se determina que el valor numérico de la razón de 
conducción de caior a través de la pared es 

Q=kA T[ ~j T - = (1.2 W/m • °C)(15 m 2 ) 1 - l20 ~ 5()) , C _ 6 3{M| w 
l u + 2 m 

Discusión Note que en las condiciones en régimen estacíonario, la razón de 
conducción de calor a través de una pared plana es constante. 


EJEMPLO2-12 Una pared con varios conjuntos de condiciones 
de frontera 

Considere la conducción unidimensional de caior en régimen estacionario en una 
pared plana de espesor L y conductividad térmica constante k, sin generación 
de calor, Obtenga expresiones para la variación de la temperatura dentro de la 
pared para las parejas síguientes de condiciones de frontera (figura 2-44): 


~k‘-!^ = q 0 = 4Q W/cm 2 

y 

7T(0) = T 0 = 15°C 

—k -~àx~ = = Wcm 2 

y 

dT(L) 

-k ~~ = q L = -25 W/cm 2 

dT( 0) 

-k-~- = q 0 = 40W/cm 2 

y 

dT(L) 

-k—^L = 9o = 40 W/cm 2 


SOLUCIÓN Se considera la conducción unidimensional estacionaria de calor 
en una pared plana grande, Debe determinarse la variación de la temperatura 
para diferentes conjuntos de condiciones de frontera. 
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I5°C 




Aaálísis Ésíe es un problema untdimensional de conducción de calor en es- 
tado estacionario, con condLícttvidad térmica constante y sin generacíón de 
calor en eí medio T y la ecuación de conducción de calor en este caso se puede 
expresar como (ecuación 2-17) 


d 2 T 

dx 2 


0 


cuya sotucÉón general se determinó en et ejempto antertor por integración dí- 
reeta que era 

T(x ) = x + C 2 

en donde Cj y C 2 son dos constantes arbitrarias de íntegración, Las soluciones 
correspondientes a cada pareja especifìcada de condicìones de frontera se de- 
terminan como sígue: 

a) En este caso, las dos condícíones de frontera se especìfican en la misma 
frontera x = 0 y no se específica condíción en la otra frontera, en x = L Dado 
que 



la aplicación de las condícíones de frontera da 


dT( 0) 
dx 


- 


—4 



-> C[ = — 


È. 

k 


y 

m = r 0 r 0 = c, x o + c 2 c 2 = t 0 

Al sustituir se determìna que, en este caso, la solución específica es 

dn 

T(x) = -J+T 0 

Por lo tanto, las dos condiciones de frontera se pueden especificar en la misma 
frontera y no es necesario determinarlas en lugares diferentes. De hecho, el teo- 
rema fundamental de las ecuaciones diferenciales lineales ordinarìas garantiza 
que existe una solución única cuando se especifican las dos condiciones en la 
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Ecuacìón diferenckil: 

T"fr) = 0 
Solución generaí: 

T(x) - C x x + C 2 

a) Solucìón úntca: 

-kT( 0) = 

m 

b) Ninguna solución: 

-kT(Q) = 

-kT(L) 

c) Solucioncs múìtiples: 


T(x) - -jx+Tq 


'(f» = í4 
rm = r 0 J 

ucìón 

~ ỳ? I TIv) “ Ninguna 

^ <ÌL J 


4 : } T(X) = - + C, 

-kT(L) = q 0 j £ 


T 

Árbitrarìa 


FIGURA 2-45 


Un problema con valores de frontera 
puede tener una solución única, un 
número infìnito de soluciones o 
ninguna solución. 


mísma ubicación. Pero no existe esa garantía cuando las dos condíciones se es- 
pecifican en fronteras dìferentes, como se verá a continuación. 

b) En este caso se especifican diferentes fìujos de calor en las dos fronteras. La 
aplícacìón de las condiciones de frontera da 


y 


- <im 

k dx 


4o —> —kC { — q Q -+ C, 


<k 

h 


h dT(L) _ . 
k ~dT~ qL 


kCi ~ 4t Cj — 


% 

k 


Puesto que q 0 # q L y ta constante no puede ser igual a dos cosas díferentes 
al mismo tiempo f no hay solución en este caso. Esto no es sorprendente, ya que 
este caso corresponde a suminístrar calor a la pared píana desde ambos lados y 
esperar que la temperatura permanezca estacíonaría (no cambie con el tiempo). 
Esto es imposible. 

c) En este caso se especifican los mismos valores para el flujo de calor en las 
dos fronteras. La aplicación de 3as condiciones de frontera da 


dT( 0) 
dx 


= 4q 


t ^ „ 4o 

—kC\ — q 0 —> C,- j 


y 



~ 4o 


-kCi = 4 ( , -4 



Por tanto, ias dos condiciones conducen al mìsmo valor para la constante C h 
pero a ninguno para C 2 . Al sustituir, se determina que, en este caso, la solución 
específlca es 


T(x) = -jx + C 2 


Calentador 



FIGURA 2-46 

Esquema para el ejernplo 2-13. 


ia cual no es una solución única, ya que C 2 es arbitraria. 

Díscusión Esta últíma solución representa una família de rectas cuya pendien- 
te es - q 0 lk. Físicamente, este probíema corresponde a requerir que la razón a 
la cual el calor es suministrado a !a pared en x = 0 sea igual a la razón con la 
que se elimina desde el otro lado r en x = L Pero ésta es una consecuencia de 
que la conducclón de caior a través de la pared sea estacionaria y, por tanto, la 
segunda condición de frontera no proporcíona nueva información. Por tanto, no 
sorprende que !a solución de este problema no sea única. En la figura 2-45 se 
resumen 3os tres casos antes discutidos. 


EJEMPLO2-13 Conducción de cator en la placa base tle una 
plancha 

Considere la placa base de una pìancha doméstica de 1 200 W que tiene un es- 
pesor de L = 0.5 cm r área de la base de A = 300 cm 2 y conductividad térmica 
de k = 15 W/m ■ °C. La superfìcie ìnterior de !a placa base se sujeta a un flujo 
de calor uniforme generado por los calentadores por resistencla que están en e! 
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interior y la superficie exterior pìerde calor hacìa los alrededores que están a 
= 20T, por convección, como se muestra en la fígura 2-46. Tomando el coefi- 
cìente de transferencia de calor por convección como h — 80 W/m 2 ■ °C y 
descartando la pérdida de calor por radiación, obtenga una expresión para la 
varíación de la temperatura en la placa base y evalúe las temperaturas en las 
superfícìes ìnteríor y exterior. 


SOLUCIÓN Se considera la placa base de una ptancha. Deben determinarse la 
varíación de la temperatura en !a placa y tas temperaturas superficiales. 
Suposicionas 1 La transferencia de calor es estacionaria, ya que no exìste 
cambìo con el tiempo, 2 La transferencìa de cator es untdimensionat, puesto 
que el área superficial de la placa base es grande en relación con su espesor y 
tas condicíones térmicas en ambos tados son uniformes. 3 La conductividad tér- 
mica es constante, 4 No se tiene generación de calor en el medio. 5 La trans- 
ferencìa de calor por radiacìón es despreciable. 6 La parte superior de la 
plancha está bien aislada, de modo que todo el calor generado en las resisten- 
cias de aiambre se transfìere a 1a placa base a través de su superficie interior. 
Propiedades Se da la conductívidad térmica como k = 15 W/m ■ °C. 

Anátisis La superficie interior de la placa base está sujeta a un flujo uniforme 
de calor a razón de 



1 2Q0 W 
0 03 m 2 


” 40 000 W/m 2 


El lado exterior de la placa está sujeto a la condición de conveccíón. Tomando 
la dirección xcomo la perpendicular a la superfìcie de la pared, con su origen 
sobre la superfìcíe ínterioq la ecuación dìferencial para este problema se puede 
expresar como {figura 2-47} 



con ías condicìones de frontera 


dT( Q) 
dx 


= - 40 000 W/m 2 


Flujo 
de cálor 



Conveccìón 


h[T(L)-Tj 


FIGURA 2-47 

Condiciones de frontera sobre la placa 
base de la plancha discutida en el 
ejemplo 2-13. 


dT(L) 

k —— 

dx 


= k[T(L) - rj 


Una vez más P mediante dos integraciones sucesivas se obtiene que la solucìón 
general de la ecuación dtferencial es 


y 



T(x) = C y x + C 2 (á) 

en donde C x y C 2 son constantes arbitrarias. Aplicando fa primera condíción de 
frontera, 


-k 


dT( 0) 
dx 


do 


kC i (Jq 


C, 


do 

k 


Dado que dTldx = Cj y 7ÌL) = + C 2ì la aplicacíón de la segunda condicíón 

en ta frontera da 
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dT(L) 

= hvm - rj 


-*C, = h[(CiL + C 2 ) - T„ì 


Si se hace la sustitución = ~q^k y se despeja C 2 , se obtiene 


c ‘‘ t - + T + T l 


Ahora, al sustituir C x y C 2 en la solución genera! ( 3 ) da 


7W = + g 0 | 




C b) 


!a cuat es la solución para la variación de la temperatura en ía placa. Las tem- 
peraturas en tas superficìes interìor y exterior de la placa se determinan al ha- 
cer las sustituciones x = 0 y x = L, respectivamente, en la relaeión (b)\ 


( 14 ) 


no) = n + q 0 1 


= 20°C + (40 000 W/m 2 )^ 15 %ff 5 + 


1 


ì W/m • °C 80 W/m 2 


■^) - s.m 


y 


T(L) - T* + q {) 



= 20°C + 


40 000 W/m 2 

80 W/m 2 ■ *C 


= 520"C 


Note que la temperatura de la superficie Interior de la placa base 
es 13 D C más elevada que la de la superficie exterior cuando se alcanzan las 
condiciones estables de operación. Note también que este análisís de transfe- 
rencia de calor permíte incluso calcular las temperaturas de superfìcies que no 
se pueden alcanzar. En este ejemplo se demuestra cómo se aplican las contíí“ 
cíones de frontera de flujo de calor y tíe convección a los problemas de transfe- 
rencia de calor. 



FIGURA 2-48 

Esquema para el ejemplo 2-14. 


EJEMPL0 2-14 Conducción del calor en una pared calentada 
por radiacíón solar 

Considere una pared plana grande de espesor L = 0.06 m y conduetívidad tér- 
mica k = 1.2 W/m * °C en el espacìo. La pared está cubierta con losetas tíe por- 
celana blanca que tienen una emisívìdad de e = 0.85 y una absortivìdad solar 
de ct = 0.26 t como se muestra en Ea figura 2-48. La superficie interior de ía pa- 
red se mantiene a T x = 300 K en todo momento, en tanto que la exterior está 
expuesta a la radiación solar que íncíde a razón de 4soiar = 800 W/m 2 . La super- 
ficie exteríor también está perdiendo calor por ratíiacíón hacia el espacio pro- 
fundo que está aOK. Determine la temperatura tíe la superficie exterior de la 
pared y la razón de la transferencia tíe calor a través tíe la paretí cuantío se al- 
canzan las condícìones estacìonarias de operación. ^Qué respondería sì no inci- 
diera radiación solar sobre la superficie? 

SOLUCIÓN Una pared plana en eí espacìo está sujeta a una temperatura espe- 
cifíca sobre uno de sus lados y a radiacíón solar sobre el otro. Se deben tíeter- 
minar ia temperatura de la superficie exterìor y ía razón de transferencia de 
calor. 
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Suposiciones t La transferencia de calor es estacionaria dado que no hay cam- 
bio con et tiempo. 2 La transferencia de calor es unìdíìriensionaf, ya que la 
pared es grande en relación con su espesor y las condiciones térmicas en am- 
bos lados son uniformes. 3 La conductividad térmica es constante. 4 Mo hay 
generación de calor. 

Propiedades Se da que la conductividad térmica es k = 1.2 W/m ■ °C. 

Anáíisis Tomando la dìrección x conno la perpendìcular a la superfieíe de la 
pared con su origen sobre la superficie interior, la ecuación diferencial para este 
problema se puede expresar como 


d 2 T 

dx 2 


= 0 


con las condiciones de frontera 


T( 0) = T x =: 300 K 

-k— 1 = sv[T{Lf - - aq^ 


en donde - 0. Una vez más, por medio de dos integraciones sucesivas, 

se obtiene que la solución general de la ecuación diferencial es 


T(x) = C.v + C; 


(a) 


donde C x y C z son constantes arbitrarias, Apiicando la primera condición de 
frontera, se obtiene 

r(0) = Cj X 0 + C 2 -+ C 2 = T, 

Dado que dT/dx = C x y !{(,) = C 2 L + C 2 = CiL + T u la aplicación de la se- 
gunda condicìón de frontera da 

dT(Ĺ) 

~ k ~dx~ ~ scr7 W ~ “4™ 1« ~kCi = £<j{C\L + T,) 4 - aq ioisa 

Aun cuando C x es la única incógnita en esta ecuación, no se puede obtener una 
expresión explícita para ella porque dicha ecuación no es lineal y, por tanto, no 
se puede obtener una expresión en forma cerrada para la distribución de tem- 
peratura. Esto debe explicar por qué se hizo ei mejor esfuerzo para evitar ìas no 
linealidades en ei análisis, como las asociadascon la radiación. 

Se retrocede un poco y se denota la temperatura de la superficie exterìor por 
Tli.) = T ĹI en lugar de T(L) = C l L + T u En este caso, la aplicación de la se- 
gunda condición de frontera da 


-k 


djm 

àx 


= e<r T(L)* - aq so]al 


-kCi = ecrTl - aq soiar 


Despejando C 2 da 


c. - 


ft ísolar e&Tl 


m 


Ahora, sustituyendo C L y C 2 en la solución generai (a), se obtíene 

“•ísolsr - ™Tt 


T(x) = 


x 4- T x 


íc) 
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1) Reacomódese ía ecuación que se debe 
resolver: 

T l = 310.4 - 0.240975^J 4 

La ecuación está en la forma apropìada ya 
que el mìembro izquierdo sélo consta de T Ĺ . 

2) Supóngase ef valor de T h es decìr, 300 K 
y susútúyase en el miembro derecho de ki 
ecuación. Esto da 

T Ĺ = 290.2 K 

3) Ahorn sustitúyase este vafor de T Ĺ en el 
mientbro derecho de la ecuación y 
obténgase 

T Ĺ = 293.1 K 

4) Repitase ei pasi 3 hasta llegar a la 
convergencia con elfitt de lograr la 
exactimd deseadal Las ìteraciones 
subsìguìentes dan 

T Ĺ = 292.6 K 
T Ĺ = 292.7 K 
T Ĺ = 292.7 K 

Por lo tanto, 1a solucìón es T Ĺ = 292.7 K. E1 
resuliado es íridependtente de la conjetura 
imcial. 


FIGURA 2-49 

Un método sencillo para resolver una 
ecuación no lineal es disponerlaen tal 
forma que la incógnita quede soia en 
el miembro izquierdo e iterar, después 
de hacer un conjetura inicial del valor, 
hasta lograr la convergencia. 


[a cual es la solución para la variación de la temperatura en la pared en térmi- 
nos de la temperatura desconocída de la superficíe exterìor, T Ĺ > En x = Ĺ, se 
transforma en 


^ solar eírí L r ^ 

*L~ ~ ^ L+i l 


ftf) 


la cual es una relación ìmpEícìta para la temperatura de la superficie exteríor, 
T l . Si se sustituyen los valores dados, se obtiene 


T r = 


0.26 X (800 W/m 2 ) - 0.85 X (5.67 X 10” s W/m 2 ■ K 4 ) T Ĺ 
1.2 W/m K 


(0.06 m) + 300 K 


la cual se simplifica a 

T l = 310.4 - 0.240975^ 

Esta ecuación se puede resolver por medío de uno de los varíos programas para 
resolver ecuaciones no iineales fo bíen, por el antíguo método de tanteos) pa- 
ra dar (figura 2-49) 

T l = 292,7 K 

Al conocer !a temperatura de la superficie exterior y si se sabe que debe per- 
manecer constante en condidones estacionarias, se puede determínar (a dís- 
tnbución de temperatura en la pared mediante la sustitudón del valor de T Ĺ 
antes encontrado en la ecuación (c): 

0.26 x (800 W/m 2 ) - 0.85 x (5.67 X 10" s W/m 2 K 4 )(292.7 K} 4 

™ =-- \JwI^K -" + 300 K 

la cual se simplifica a 


T(x) = (—121.5 Kym).v + 300 K 


Note que la temperatura de la superficie exterior resulta menor que !a de la su- 
perficie interior. Por lo tanto, la transferencia de calor a través de la pared será 
hacia afuera, a pesar de la absorción de la radiación solar por la superfìcíe ex- 
terior. Si se conocen las temperaturas de las superficìes interior y exterior de !a 
pared, se puede determinar la velocidad estabie de conducción de calor a través 
de la pared, a partir de 



= (1.2 W/m ■ K) 


(300 - 292.7) K 
0.06 m 


— 146 W/m J 



FIGURA 2-50 

Esquema para el ejemplo 2-15. 


Discusión En ei caso de que no incidiera radiación solar, la temperatura de ia 
superficíe exterior, determinada a partir de ia ecuación (d), haciendo q S0 | ar = 0, 
será T l - 284.3 K. Es interesante notar que la energía solar que incide sobre ia 
superfìcie causa que la temperatura superficial se incremente sólo en alrededor 
de 8 K, cuando ia temperatura de la superficie interior de la pared se mantiene 
en 300 K. 


EJEMPL0 2-15 Pérdida de calor a través de un tubo de vapor 
de agua 

Considere un tubo de vapor de agua de longitud L = 20 m, radio interior q = 
6 cm, radio exterior r 2 = 8 cm y conductividad térmica k = 20 W/m ■ °C, como 
se muestra en la figura 2-50. Las superficies interior y exterior del tubo se 
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mantienen a las temperaturas promedio de T x = 150 D C y J 2 = 60 q C, respecti- 
vamente. Obtenga una relación general para la distrìbución de temperatura en 
el ìnterìor del tubo P en condtciones estacionarìas, y determine la razón de la 
pérdída de calor del vapor a través de! propio tubo, 

SOLUCIÓN Un tubo de vapor de agua está sujeto a temperaturas específícas 
sobre sus superficies. Deben determinarse la variación de la temperaiura y ía 
razón de la transferencia de calor. 

Suposiciones 1 La transferencia de calor es estacionaria, ya que no cambia 
con el tìempo. 2 La transferencia de calor es unidímensiona] puesto que hay 
sìmetría térmica con respecto a ta línea central y no varía en la dirección axiah 
por tanto, T = Tir), 3 La conductividad térmica es constante. 4 No hay gen- 
eración de calor. 

Propiedades La conductividad térrnica se da como k = 20 W/m ■ X. 

Anáiisis La formulacìón matemática de este problema se puede expresar como 



con las condiciones de frontera 

r(r,) =-T { = 150°C 

T(r 2 ) = T 2 = 60 °C 

A! integrar la ecuacíón diferencial una vez con respecto a rda 


donde es una constante arbitraria. Ahora se dividen los dos miembros de 
esta ecuación entre rpara llevarla a una forma fácílmente integrable, 

dT = C, 
dr r 


Sì se integra de nuevo con respecto a rda (figura 2-51) 


T{r) = C| In r + C 2 (á) 

Ahora se aplican las dos condiciones de frontera al reemplazar todas las ocu- 
rrencias de ry Ur) en la ecuación ia) con los valores específicos en las fron- 
teras. Se obtiene 

7'(r 1 ) — 7 3 —> Cj In r y + C 2 — T, 

T(r 2 ) — T 2 -4 C[ In r 2 + C 2 = T 2 

las cuaies son dos ecuacíones con dos tncógnítas, y C 2 . Al resolverlas si- 
multáneamente da 

T^ - T { t 2 - r 3 

C, = ~ y C 2 = r, ———- ln r, 

ln (r 2 ìr ,) \n (r 2 ir { ) 

Si se sustituyen en 1a ecuación (a) y se reacomoda, se determìna que ta varía- 
ción de la temperatura dentro del tubo es 

/ ln (rìr { )\ 

T(r) = - -- (T 2 - T x ) + T x (2-58) 

\ìn(r 2 /r } )/ 

La razón de la pérdida de calor dei vapor es símplemente la razón total de con- 
ducctón de calor a través del tubo y, a partir de la ley de Fourier, se determina 
que es 


Ecuación diferencial: 



ímégresèt 


Divídase entre 


r dr Cj 
r (r ± 0): 


4T _ £i 
dr r 

ìntégrese utia vez mús: 

T(r) = C, ln r+C 2 
la cual es ía soiución genernL 


FIGURA 2-51 

Pasos básìcos que íntervienen en la 
resolución de ìa ecuaeión 
unidimensional de condueción de 
calor en régimen estacionario, en 
coordenadas cìlíndricas. 
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\ 


dT C i T } — T 2 

fíciiindro = ~T = -^(2^-rL) — = — 2 tt££Ci = 2wkL— -- (2-59) 

dr UWr t ) 

El valor numérico de la razón de la conducción de calor a través del tubo se de- 
termina por la sustítución de los valores dados: 

(150 “ 60)°C 

G = 2ir(20 W/m • “C)(20 m) , n (Q , 08/0 , 06) = 786 kW 

DISCUSIÓN Note que 1a razón total de la transferencia de calor a través de un 
tubo es constante, pero el flujo de calor no lo es T ya que decrece en la dirección 
de la transferencia de calor al crecer el radìo, puesto que se tiene q = 
Qf(2irrL). 



r 


FIGURA 2-52 

Esquema para el ejemplo 2-16. 


EJEMPL0 2-W Conduceión de calor a través de una capa 
esfériea 

Considere un recipiente esférlco de radio ínterior /ì = 8 cm, radio exterior r 2 =L 
10 cm y conductividad térmica k - 45 W/m - °C, como se muestra en la figura* 
2-52. Las superficies interior y exterior del recipiente se mantienen a las tem-i* 
peraturas constantes de 7i = 200°C y T 2 — 80 o C, respectívamente, como* 
resultado de algunas reaccíones químìcas que ocurren en su interior. Obtenga 11 
una relacìón general para la dìstríbución de temperatura dentro de la capa es-J 
féríca, en condiciones estacionarias, y determine la razón de la pérdída de ca- m 
lor del recipiente, 

SOLUCIÓN Un recìpiente esférico está sujeto a temperaturas especificas sobrel 
sus superficies. Deben determinarse la wariación de la temperatura y la razón de 
la transferencia de calor. 

Suposiciones 1 La transferencia de calor es estacionaria, ya que no cambia 
con el tiempo. 2 La transferencia de calor es unidimensional, dado que se tiene 
simetría térmica con respecto al punto medio y, por tanto, T = Tlr). 3 La con~ 
ductividad térmica es constante. 4 No hay generación de calor. 

Propiedades La conductivìdad térmica es k = 45 W/m ■ °C. 

Análisis La formuiación matemática de este problema se puede expresar como 



con las condiciones de frontera 


T(rO = T, = 200°C 
T(r 2 ) = T 2 = 80°C 

Al integrar la ecuación diferencial una vez con respecto a rda 



en donde es una constante arbitrarìa. Ahora se dividen los dos miembros de 
esta ecuación entre r 2 con el fin de llevarla a una forma fácilmente integrable, 

dJ_ C± 
dr r 2 
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Si se integra una vez más con respecto a rda 

C, 

T(r) = jr + C 2 


(a) 


Ahora se aplican las dos condiciones de frontera, al reemplazar todas las ocu- 
rrencias de ry T(r) en la relación que acaba de obtenerse por los valores es- 
pecífícos en las fronteras, Se obtíene 

nrù = T t -+ -^ + C 2 =r, 

T(i 2 ) = —> — jr + C 2 = T 2 

las cuales son dos ecuaciones con dos incógnitas, y C 2 . Al resolverlas si- 
multáneamente da 


r 1 r 7 

c, = -77-“ (r, - t 2 ) 


c, = 


r{l\ ~ r x T x 

r l ~ r ] 


Al sustituir en la ecuación (a) se determina que la variación de la temperatura 
dentro de la capa esférica es 


_ s r\r 2 , r-J 2 - rj { 


(2-60) 


La razón de la pérdida de calor del recipiente es simplemente la razón total de 
la transferencia de calor a través de 3a pared del mismo y se determìna a partir 
de Ea ley de Fourier, 

6*fera = - -UMrr % ) ~ = -AirkCy = Arrkr x r 2 (2-61) 


El valor numérico de la razón de la conducción de calor a través de la pared se 
determina medíante la sustítucìón de los vatores dados como 


(200 - 80)°C 

Q = 4tt( 45 W/m • °C)(0,08 m)(040m) ( q 1(j _ 0 08) m = 27 140 W 

Discusiófì Note que la razón total de la transferencia de calor a través de una 
capa esférica es constante pero el flujo de calor, q = Q/Airr 2 , no lo es puesto 
que disminuye en !a dirección de la transferencia de caior a! crecer el radio, 
como se muestra en la figura 2-53. 



r 



21.] kW 
4^(0.08m) 2 
27.1 kW 
4/r (0.10 m) 2 


= 337 kW/m 2 
— 216 kW/ m 2 


FIGURA 2-53 

Durante la conducción unidimensional 
de calor en estado estacionario en un 
recipiente esférico (o cilindrico), la 
razón total de la transferencia de calor 
permanece constante, pero el flujo de 
calor disminuye al crecer el radio. 


2-6 - GENERACIÓN DE CAL0R EN UN SÚLID0 

Muchas aplicaciones prácticas de la transferencia de calor comprenden la 
conversión de alguna forma de energía en energía íérmìca en el medio, Se 
dice que los medios de ese tipo comprenden generación interna de calor> la 
cual se manifiesta como una elevación en la temperatura en todo el medio* Àl- 
gunos ejemplos de generación de calor son el calentamiento por resistencia en 
alambres, las reacciones químicas exotérmicas en un sólido y las reacciones 
nucleares en las barras de combustible nuclear, en donde las energías eléc- 
trica, química y nuclear se convìerten en calor, respectivamente (figura 2-54). 
La absorción de radiación en todo el volumen de un medio semitransparente, 
tal corrio el agua, también se puede considerai - como generación de calor den- 
tro del medío, como se explicó con anterioridad. 



Y de combustible 
nuclear 


Reacdones 

químicas 




FIGURA 2«54 


En la práctica es común encontrar la 
generación de calor en sólidos. 
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FIGURA 2-55 

En condiciones estacíonai ias, toclo el 
calor generado en un sólido debe salir 
de éste a través de su superficie 
exterior 


La generación de calor suele expresarse por unidad de volumen del medio y 
se denota por è gcri , cuya unidad es W/m 3 * Por ejemplo, la generación de calor 
en un alambre eiéctrico de radio exterior r {) y longitud L se puede expresar 
como 


-'gcn, cltìcuica 


I 2 R' 
ttt}L 


{W/m 3 ) 


( 2 - 62 ) 


donde / es la comerne elécirica y R íf es la resistencia eléctrica que presenta eì 
alambre. 

La temperatura de un medio se eieva durante la generación de calor, como 
resuLiado de ìa absorción del calor generado por el medio durante el periodo 
iransitorio de arranque. A medida que se incrementa la temperatura del medio, 
también aumenta la transferencia de calor de ese medio hacia sus alrededores. 
Esto continua hasta que se alcanzan las condicíones de operación estaciona- 
rias y la velocidad de generación de calor es igual a la razón de la transferen- 
cia de calor hacia los alrededores. Una vez que se ha establecido la operación 
estacionaria, la temperatura del medio en cuaJquier punto ya no cambia. 

La temperatura máxima T máK en un sólido que comprende generación uni- 
forme de calor se tiene en un lugar lo más alejado de la superficie exterior, 
cuando ésta se maníiene a una temperatura constante T y Por ejemplo, la tempera- 
tnra máxima ocurre en el ptano medio de una paied plana, en la Unea central de 
un cilindro largo y en el punto medio en una esfera. En estos casos la distribución 
de temperatura dentro del sólìdo será simétrica con respeclo al eje de simetria. 

Las cantidades que interesan más en un medio con generación de calor son 
la temperatura superfieia] T s y la temperatura máxima T máx que se prescntan en 
el medio en operación estacìonaria. Ensegutda se desarrollarán expresiones 
para estas dos cantidades, en relación con configuraciones geométricas co- 
munes, para el caso de generación uniforme de calor (é getl — constante) dentro 
del medio. 

Considere un medio sólido de área superficiaL A s , , volumen V y conductívi- 
dad térmica constante k , donde el calor se genera a una razón constante de è gcn 
por unidad de volumen. Eì calor se transfiere del sólido al medio circundante 
que está a T^ con un coeficiente constante de transferencia de calor de h. To- 
das las superficies del sólido se mantienen a una temperatura común T y En 
condiciones eslacionarias el balance de energía para este sólido se puede ex- 
presar como (fígura 2-55) 


/ Razón de la ^ 

i 

f Velocidad de la ^ 

transferencia de calor 

= 

generación de energía 

\ desde el sólido } 

i 

\ dentro del sólido j 


o bien. 

Q = ip*v (W) 


(2-64) 


Si se descarta la radiación (o se incorpora en el coeficiente de transferencia de 
calor h ), ìa razón de La transferencia de calor también se puede expresar a par- 
tir de la ley de Newton del enfriamiento como 


Q = hA s (T s - T4 (W) 


(2-65) 


A1 combinar las ecuaciones 2-64 y 2-65 y despejar ìa tcmperatura superficial 
T x da 


T t 


= T.+ 


e V 

w, 


( 2 - 66 ) 
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Para una pcired plana grande de espesor 2 L CA S = 2A pared y V = 2LA pare(1 ), un 
cilindro sóiido largo de radio r 0 (A f = 2irr e L yV = irr 2 L), y una esfera sóli- 
da de radio r 0 (A s = 4irr 0 y V = | tt r 0 ), la ecuación 2-66 se reduce a 


T — T 4- 

1 s, párti! plftna 1 « 

è L 

(2-67) 

h 

Tí, cilìnditi — Ljt, + 

è r 

C gcir o 

(2-68) 

2 h 

n,«.fa, = r» + 


(2-69) 

3 h 


Note que la elevación en la temperatura superficiai T s se debe a la generación 
de calor en el sólido. 

Vuelva a considerar la transferencia de calor de un cilindro largo con gene- 
ración de calor. Se mencionó con anterioridad que, en condiciones esta- 
cionarias, todo el calor generado dentro del medio es conducido a través de la 
superficie exterior del cilindro. Considere ahora un cilindro interíor imagina- 
rio, de radio r, dentro del cilindro (figura 2-56). Una vez más, el calor gene- 
rado dentro de este cilindro interior debe ser igual al calor conducido a través 
de la superficie exterior del mismo. Es decir, con base en ta ley de Fourier de 
la conducción del calor, 


-kA,-^ = è icn V, (2-70) 

en donde A,. = 2 irrL y V,. = irr 2 L en cualquier ubicadón r. Al sustituir estas 
expresiones en la ecuación 2-70 y separar las variables, se obticne 

-k(2u-rL) ^ = è^Jirr 1 L ) -» dT =-— rdr 


Si se integra desde r = 0, donde T(0) = T (h hasta r = r 0 , donde T(r 0 ) = T s , se 
obtiene 


A7’ 


mfou cilindn) 


p 7 = 

= 71 _ T = 8Gfl 0 

* * 4Jt 


(2-71) 


donde T 0 es la temperatura en la línea central del cilindro, la cual es la tempe- 
mtuìxi máxima^ y es la diferencia entre las temperaturas de la ìínea cen- 
tral y de la superficie del cilindro, la cuai es la elevación máxima de 
temperatura en dicho cilindro por encima de la temperatura superficiaL Una 
vez que se cuenta con A T máx , la temperatura en la línea central se puede deter- 
minar con facilidad a partìr de (figura 2-57) 


r 

1 cemít) 


= T. = T. + A7' 1 


insiJt 


(2-72) 


También se puede usar ei enfoque descrito coo anterioridad con el fin de de- 
terminar la elevacìón máxìma en la temperatura en una pared piana de espe- 
sor 2L y en una esfera sólida de radio r 0) con estos resuìtados: 


ÀT ^ 

mú3i r |Kuvti 

(2-73) 

è r 1 

A T* _ 

^ * msto, csfera 

(2-74) 



FIGURA 2-56 

EI calor conducido a través de un 
casco cilíndrico de radio r es igual al 
calor generado dentro de éL 


i 



Generacítìn de ealor 


r^Eje 
de simetna 

FIGURA 2-57 

La temperatura máxima en un sóìido 
simétrieo con generación uniforme de 
calor ocurre en su centro. 
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FIGURA 2-58 


Esquema para el ejemplo 2-17. 


Agua | ^ 226°F 



g 


FIGURA 2 59 

Esquema para el ejemplo 2-18. 


De nuevo se puede delerminar la temperatura máxima en el centro a partir de 
la ecuación 2-72 sumando la elevación máxima en la temperatura a la tempe- 
ratura superftcial del sóíido. 


EJEMPLO 2-17 


Temperatura en la línea central de un calentador ' 
de resistencia 


Un calentador de resistencia de alambre de 2 kW cuya conductividad es k = 15 
W/m • °C tiene un diámetro de D = 4 mm y una iongitud de L = 0.5 m y se usa 
para hervir agua (figura 2-58). Si la temperatura de la superficìe exterior de ia 
resistencia de aíambre es T $ = 105°C, determine la temperatura en el centro 
del alambre. 


SOLUCIÓN Se va a determinar la temperatura en el centro de un calentador de 
resistencia sumergido en agua. 

Suposiciones 1 La transferencia de calor es estacionaria, dado que no cambia 
con el tiempo. 2 La transferencia de calor es unidimensional, ya que se tiene si- 
metría térmica con respecto a la línea central y no hay cambio en la dirección 
axial. 3 La conductividad térmica es constante. 4 La generación de calor en el 
calentador es uniforme. 

Propiedades Se da la conductividad térmica, la cual es k — 15 W/m • K. 
Análisis La resistencia del calentador de 2 kW convierte ia energía eléctrica en 
caìor a velocidad de 2 kW. La generación de calor por unidad de voiumen del 
alambre es 


c gen 



Kilambre 


irrfL 


2 000 W 

u(0.002 m) 2 (0.5 m) 


- 0.318 X 10 9 W/m 3 


Entonces, a partír de la ecuacíón 2-71, se determína que 1a temperatura en el 
centro del alambre es 


r = 71 + 


c gen f o 

~w 


(0318 X 10 9 W/m 3 )(Q T 002 m) 2 
4 X (15 W/m * °C) 


= 126 C 


Discusión Nótese que la diferencia de temperatura entre el centro y la super- 
ficie del alambre es de 21°C + Asimìsmo, las unldades de la conductivídad tér- 
mica W/m - °C y W/m - K son equivalentes. 


Se han desarrollado estas relaciones por medio del procedimiento intuítivo 
del balance de energía. Sin embargo, fue posìble haber obtenido las mismas 
relaciones planteando las ecuaciones diferenciales apropiadas y resolvíéndo- 
las ? como se ilustra en los ejemplos 2-18 y 2-19, 


EJEMPLQ2-18 Variacíón de la temperatura en una resistencia 
de calentador 

Se usa una resistencia de alambre homogéneo y largo de radio r 0 = 0,2 ín y 
conductlvidad térmìca k = 7.8 Btu/h * ft * Ú F para hervír agua a 1a presión at- 
mosférica por el paso de corríente eléctrìca, como se muestra en Ea figura 2-59. 
El caior se genera en el alambre de manera uniforme como resultado del calen- 
tamiento por resístencia a una veiocidad de é m = 2 400 Btu/h • ìn 3 . Sì se mi- 
de la temperatura de Ea superfícíe exterior del alambre y resulta ser T s = 226*F r 
obtenga una relacìón para la distrìbucìón de temperatura y determine la tempe- 
ratura de la línea central del alambre cuando se alcanzan ías condiciones de 
operacíón estacionaría. 
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SOLUCIÓN Este problema de transferencìa de calor es semejante al del ejem- 
p!o 2-17, excepto en que se necesita obtener una relación para la varíación de 
la temperatura dentro del alambre con respecto a r< Las ecuaciones dìferencía- 
les son muy adecuadas para este fim 

Supostciones 1 La transferencía de caíor es estacionaria, dado que no cambia 
con el tíempo, 2 La transferencia de calor es unidìmensional, puesto que se tie- 
ne simetría térmìca con respecto a Ea línea central y no hay cambio en la dírec- 
ción axial. 3 La conductìvidad térmìca es constante. 4 La generación de caior 
en et alambre es uniforme, 

Propiedact&s La conductìvidad térmìca es k = 7.8 Btu/h ■ ft < Ú F. 

Anàtisis La ecuación díferenciai que rìge ia vartación de la temperatura en e( 
alambre es sìmplemente la ecuacìón 2-27, 



Ésta es una ecuación dìferencíal ordínaria lìneal de segundo orden y, por tanto, 
su solución general contendrá dos constantes arbitrarias. La determinación de 
éstas requiere la especìfícacíón de dos condiciones de frontera, las cuales se 
pueden tomar como 

T(r 0 ) = T S = 226° F 


y 


La primera condición de frontera simplemente expresa que la temperaìura de la 
superficie exterior del alambre es de 226°F. La segunda es ta condición de sì- 
metría en la línea central y se afírma que la temperatura máxima en el alambre 
ocurrirá en esa línea, por tanto, la pendtente de la temperatura en r = 0 debe 
ser cero {figura 2-60} + Con esto se completa !a formulación matemática de! pro- 
blema, 

Aun cuando no es obvío de inmediafo, la ecuacìón diferencial está en una 
forma que se puede resolver por integractón directa. Al multiplicar los dos 
miembros de la ecuactón por r y reacomodar, se obtiene 



FIGURA 2-60 

Condición de simetna térmica en la 
línea centraí de un alambre en el cual 
el calor se genera de manera uniforme. 



Si se ìntegra con respecto a rda 


dT _ _ /_ 

dr ~ k 2 ^ M 


puesto que ta generación de calor es constante y la integral de 1a derivada de 
una función es la propia función. Es decír, la integracíón elimina una derivada. 
En este punto resulta conveniente aplicar 1a segunda condicìón de frontera, da- 
do que está relacionada con la primera derìvada de la temperatura, al reempla- 
zar todas las ocurrencías de ry de dTÌdre n la ecuacíón (a) por cero. Con esto 
se llega a 


0 X 


dT(Q) 

dr 


-w xo + c ' 


C, = 0 
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FIGURA 2-6 ì 

Esquema para el ejemplo 2-19. 


Por tanto, Ci se cancela de la $olución + Ahora se divide la ecuacíón (a) entre r 
para llevarla a una forma fácilmente tntegrable, 

dT _ ^ ^gen 

dr 2 k r 

Sì se integra una vez má$ con respecto a rda 

= - ^ r2 + c i «» 


Ahora se aplica la primera condición de frontera, reemplazando todas ías ocu- 
rrencías de r por r 0 y todas las de T por T $a Se obtíene 


Al sustituír esta relación para C 2 en ia ecuacíon (b) y reacomodar da 


T(r) = T, + - r*) 


(c) 


que es la soìución deseada para ía distribución de temperatura en el aìambre en 
función de r, La temperatura en la línea central (r= 0) se obtiene al reempfazar 
ren Ea ecuacíón (c) por cero y sustituir las cantidades conocìdas, 


rtO) T s + 4j _ r, r ■ 226'-F + 4 x (7 8 Bm/h . ft . = F) 


2 400 Btu/h - in 3 


(#»■ 


2 in) 2 - 263 F 


Discusión La temperatura de la línea central será 37°F por encima de la 
temperatura de la superficie exterior del alambre. Note que la expresìón que 
acaba de darse para la temperatura de la línea central es idéntica a la ecuación 
2-7l r la cual se obtuvo utilizando un balance de energía en un volumen de con- 
troL 


EJEMPĹO2-Ì9 Conducción de calor en un medio de dos capas 

Considere un alambre largo usado como resìstencìa de radio r Y = 0,2 cm y con- 
ductivìdad térmica /í a!ambre = 15 W/m ■ °C en et cual el calor se genera de ma- 
nera uniforme como resultado det cafentamiento de la resistencìa con una 
vetocidad constante de é gen - 50 W/cm 3 (figura 2-61). El alambre está recu- 
bierto por una capa de 0.5 cm de espesor de cerámica cuya conductividad tér- 
mlca es rárnica =1.2 W/m - °C. Si se mide que la temperatura de la superficie 
exterìor de 3a capa de cerámica es T s = 35°C, determìne las temperaturas en el 
centro del alambre y en ta interfase del alambre y la capa de cerámfca en con- 
diciones estacionarias, 

SOLUCIÓN Se deben determinar las temperaturas de la superficíe y de la in- 
terfase de una resistencia de alambre cubierta con una capa de cerámica. 
Suposiciones 1 La transferencia de calor es estacìonaria, puesto que no cam- 
bta con el tíempo. 2 La transferencia de calor es unidìmensionah dado que es- 
te problema de transferencia de calor en dos capas posee simetría con respecto 
a la línea central y no comprende cambios en la dírección axial, por tanto, T- 
l\r ). 3 Las conductividades térmicas son constantes. 4 La generación de calor 
en el alambre es uniforme. 

Propiedades Se tiene A a , ambre =15 W/m * °C y =1.2 W/m * 
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Análisis Si se denota la temperatura desconocìda en la interfase por T u el 
problema de transferencia de calor en el alambre $e puede formular como 



con 


^alambrc(^l) 


^alambrc(Q) 

dr 


= 0 


Este problema se resolvió en el ejemplo 2-18 y $e determinó que su solución es 

W') = T> + jr 1 - irl - r 2 ) w 

^aúaTnbrc 

Si $e observa que !a capa de cerámica no mvolucra generacìón de calor y que 
$e e$pecìfíca su temperatura en la superficie exterior, el problema de conduc- 
ción de calor en esa capa se puede expresar como 

d ( 

dr V dr 
con 

^cerfmica (/]) — -Tí 
^cerámìca ( r 2 ) “ T s = 45°C 

Este problema se resolvió en el ejemplo 2-15 y se determinó que su solución es 

In (r/r.) 

ca W - --- (n - n + (A) 

In (r 2 /r,) 



Ya se ha utìlizado la primera condición en la interfase al igualar a T f las tem- 
peraturas en el alambre y en la capa de eerámica, donde r ~ r x . La temperatura 
T^en 3a interfase se determìna a partir de 1a segunda condición en la interfase 
de que el flujo de calor en el alambre y en la capa de cerámìca r en r = r lr 
deben ser iguales: 


^a]a_mbre 




iW 


rfr 


^caámici 




■ ( r i) 


íir 


V/i 

2 


r- r /n 

ln (r 2 /rj) V v 


Al despejar Ti y sustituir los valores dados r $e determina que la temperatura en 
ia interfase e$ 


Ti = 


è&d ] r 2 , 

2k < n r i + 

^^ccramica 

(50 X 10 6 W/m 3 )(0,002 m) 2 0.007 m 

2(1 2 W/m ■ °C) 11 0.002 m 


+ 45° C — !49,4 a C 


Si $e conoce !a temperatura en la ìnterfase se obtiene ia temperatura en la Ifnea 
central [r = 0) al sustìtuir las cantidades conocidas en la ecuación (a) r 


4 cn r, 2 (50 X ] 0 6 W/m 3 )(0.002 m f 

T , u (0) — T f + - ■ ■ - - 149 4*C + -———- - 

a,arabre • j ' aUrtH, y 4 X (15 W/m ■ «C) 


= 152.7°C 
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100 300 500 ì 000 2 000 4 000 


Temperátura (K) 

FIGURA 2 62 

Variación de la condnctividad térmica 
de algunos sólidos con la temperatura. 


Por tanto, la temperatura de la línea central será ligeramente mayor que la de 
interfase, 

Discusión En este ejemplo se demuestra cómo se pueden resolver los proble- 
mas unìdímensionales de conducctón de caíor en estado estacionario en medios 
compuestos. Tambíén se podría resolver este problema mediante la determí- 
nacíón del flujo de calor en la inìerfase al dìvidir el calor total generado en el 
alambre entre el área superfioìal de éste y, a continuacíón, usando este valor 
como la condíción de frontera de flujo específico de calor, tanto para el alam- 
bre como para la capa de cerámica, De esta manera r los dos problemas se de- 
sacoplan y se pueden resolver por separado. 


2-7 • CONDUCTIVIDAD TÉRMICA VARIABLE, k(T) 

EI iector recordará, porlo visto en el capítulo 1 que, en general, ia conductìvi- 
dad térmica de un material varía con la temperatura (fígura 2-62). Sin embar- 
go, esta variación es moderada ptira rnuchos materiales en un rango de interés 
práctico y se puede descartar. En esos casos se puede usar un valor promedio 
para la conductividad térmica y consideraria constante, como se ha estado ha~ 
ciendo hasta ahora. Es común hacer lo mismo para otras propìedades que de- 
penden de la temperatura, como ia densidad y el calor específico. 

Sin embargo, cuando la variación de la conductividad térmica con la tempe- 
ratura, en un intervaio específíco de temperaturas es grande, puede ser nece- 
sario tomar en cuenta esta variación para minimizar el eiror. En general, al 
tomar en cuenta la variación de la conductividad térrnica con la temperatura 
se eompliea el análisis. Pero cuando se trata de casos simples unidímensiona- 
ies, se puede obtener relaciones de transferencia de caior de manera directa. 

Cuando se conoce la variación de la conductividad térmica con ia tempera- 
tura, k(T\ se puede determinar el valor promedio de la conductividad térmica 
en el rango de temperaturas entre T 3 y T 2ì a partir de 

j(k(T)dT 

^pnjni ~ (2-75) 

Esta relación se basa en el requisìto de que la razón de ìa transferencia de ca- 
lor a través de un medio con conductividad lérmiea promedio constante k pTQJJl 
es igual a la razón de transferencia a través del mismo medio con conductivi- 
dad variable k(T). Note que en el caso de conductividad térmica constante k(T) 
— k, ia ecuación 2-75 se reduce a k pTOW = k r como era de esperarse. 

Entonces se puede determinar la razón de la transferencia de calor en ope- 
ración estacionaria a través de una pared plana, una capa cilíndrica o una ca- 
pa esférica, para el caso de conductìvidad térmica variable, si se reemplaza la 
conductividad térmica constante k de las ecuaciones 2-57, 2-59 y 2-61 por 
la expresión (o valor) de k ?TOW de la 2-75: 

Gparcd pldiiii = V™ A = Ỳj! k[T)dT (2 ' 76) 

Ti - T 2 IttL rT , 

Gcilindm = L -- = . k(T)dT (2-77) 

ln (rJrO In (r 2 /r,) k 

Ty - T-> 47rr,r 2 rL 

Q tsfcra = 7^77 = . k[T)dT < 2 - 78 > 

JTi 
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Con frecuencia se puede aproximar ta variación en la conductividad térmica 
de un material con la temperatura, en el rango de ìnterés, como una función 
lineal y expresada como 


k(T) = ^(1 + pT) (2-79) 

en donde se denomina coefleiente de temperatura de la conductividad 
térmica. En este caso, el valor promedìo de la conductividad térmica en el 
rango de temperaturas T } a T 2 se puede determinar a partir de 

í\(l + pT)dT T+T 

W = '' Tl - Tí -= *o( 1 + P (2-80) 

Note que, en este caso, la conductividad térmica promedto es igual al valor de 
la conductividad térmica en la temperatura promedio. 

Se mencionó con anterioridad que, en una pared plana, la temperatura varía 
ìinealmeme durante la conducción unidimensionai de calor en estado esta- 
cionario cuando la conductívidad térmica es constante. Pero éste ya no es el 
caso cuando la conductividad térmica cambía con la temperatura, incluso 
linealmente, como se muestra en la figura 2-63* 



Variación de la temperatura en una 
pared plana durante la conducción 
unidimensional de calor en estado 
estacionario, para los casos 
de conductividad térmica 
constante y variable. 



EJEMPĹO2-20 Variacíón de la temperatura en una pared 

con k(T) 

Consídere una pared plana de espesor L cuya conductividad térmíca varía li- 
nealmente en un intervalo especificado de temperaturas como k(T) - k 0 (l + 
pT) s donde k Q y /3 son constantes* La superficíe de la pared en x - 0 se man- 
tiene a una temperatura constante T ìt en tanìo que la superficie en x = L se 
mantíene a T 2l como se muestra en la figura 2-64. Si se supone una transferen- 
cia de calor unídimensional en estado estacionario, obtenga una relación para 
3 ) 1a razón de la transferencia de calor^rtfavés de la pared y b) ìa dístrìbución 
de temperatura T(x) en ésta. 

SOLUCION Una placa con conductividad variable está sujeta a temperaturas 
específicas en armbos lados. Deben determinarse 1a varìación de ía temperatura 
y Ea razón de la transferenda de cálor. 

Suposiciones 1 Se supone que la transferencía de calor es estacìonaria y uní- 
dìmensionaL 2 La conductívidad térmica varía linealmente. 3 No hay genera- 
ción de calor. 

Propiedades Se sabe que la conductìvidad térmíca es k(T) = k Q (l + £ T). 
Análisis a) Se puede determinar ía razón de la transferencía de calor a través 
de la pared a partìr de 

T x - T z 

Q ^prom A 

donde A es el área de conducción de calor de la pared y 

T 2 + 2V 


/ + TA 

kpvom = k(T pTo j = [ + 0 • ) 


es 1a conductivjdad térmica promedio (ecuación 2-S0). 

b) Con el fìn de determinar la distribución de temperatura en ia pared, se ínicia 
con !a ley de Fourier de la conducción del calor, expresada como 


( 


k(T) = k^\+PT) 


Pared 

plana 



0 


L * 


FIGURA 2-64 
Esquema para el ejempio 2-20. 
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donde la razón de la transferencia de calor por conduccíón Qyeí área A son 
constantes. Al separar variables e integrando desde 0, en donde T(0) = T ìt 
hasta cualquier x , en donde T{x) — T t se obtiene 

Qdx=-Aj' k(T)dT 


Al sustituir k(T) = k 0 0. + fiT) y llevar a cabo las integraciones, se obtiene 
Qx = -Ak 0 [(T - r,) + JS (r- - nrn 


Si se sustituye la expresión para G del inciso ay se reacomoda, da 


2 2 K«m x 

+ J8 r+ /3*o 


T 2 ) - T} - 4 T, = 0 


ia cual es una ecuación cuadráticaen la temperatura desconocída T. Usando la 
fórmula cuadrática, se determina que la distribución de temperatura T(x) en la 
pared) es 


T(x) 


= ’M 


1_ 

P 2 


2 k 


/3*o 


l(T t - T 2 ) + T? + 


Discusión El signo apropiado del término con la raíz cuadrada {+ o -) se de- 
termina con base en el requisito de que la temperatura en cualquier punto den- 
tro del medio debe permanecer entre Tj y T 2 . Este resultado explica por qué la 
distribución de temperatura en una pared plana ya no es una recta cuando la 
conductividad térmica varía con la temperatura. 



FIGURA 2-65 

Esqueina para el ejemplo 2-21. 


EJEMPLO2-21 Conducción de calor a través de una pared 
con k(T) 

Considere una placa de bronce de 2 m de alto y 0.7 m de anctio cuyo espesor 
es de 0.1 m. Uno de los lados de la placa se mantiene a una temperatura cons- 
tante de 600 K, en tanto que él otro se mantiene a 400 K, como se muestra en 
la figura 2-65. Se puede suporier que la conductividad térmica de la placa de 
bronce varía linealmente en ese rango de temperaturas como k(T) = k 0 (l + 
/37), en donde k 0 - 38 W/m • K y /3 = 9.21 x 10 -4 K _1 . Si se descartan los 
efectos de los bordes y se supone transferencia unidimensional de calor en es- 
tado estacionario, determine ia razón de la conducción de calor a través de la 
placa. 

SOLUCIÓN Una placa con conductividad variable está sujeta a temperaturas 
específicas en ambos lados. Debe determinar la razón de la transferencia de 
caior. 

Suposiciones 1 La transferencia de calor es estable y unidimensional. 2 La 
conductividad térmica varfa linealmente. 3 No hay generación de calor. 
Propiedades Se da que la conductividad térmica es k(T) = /t 0 (l + j37). 
Anáiisis En este caso, la conductividad térmica promedio del medio es sim- 
plemente el vaìor a la temperatura promedio y se determina a partir de 

/ t 2 + T,\ 

*prom = k(T pro J = 1 + /3 J 

r _ „ , (600 + 400)Kl 

= (38 W/m • K) 1 + (9.21 X I0" 4 K“*)--^“ 

= 55.5 W/m • K 
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Entonces se puede determinar la razón de la conducción de calor a través de ia 
placa a partir de la ecuacíón 2-76 f como 


T x - T 2 

Qr “* ^pnom^ T 

= (55.5 W/m ■ K)(2 m X 0.7 m) 


(600 ~ 4QQ)K 
0.1 m 


155 400 W 


Ùiscusión Se habría obtenìdo el mìsmo resultado si se hubiera sustituido la 
relación de k(T) en la segunda parte de la ecuación 2-76 y realizado ia inte- 
gración indicada. 


TEMA DE INTERES ESPECIAL 


Un breve repaso de las ecuaciones diferenciales* 

Cotno se mencionó en el capítulo I. la descripción de la mayor parte de los 
problemas científicos comprende relaciones en las que se tienen cambios 
en algunas variables clave con respecto a otras. Por lo común, entre más 
pequeno es el incremento elegido en las variables que cambian. más gene- 
ral y exacta es la descripción. En el caso límite de cambios infmitesimales 
o diferencialcs en las variables, se obtienen ecuacìones cliferenciales, las 
cuales proporcionan formulaciones malemáticas precisas para los princi- 
pios y leyes físicos al representar las razones de cambio como derivadas. 
Por lo tanto, se usan ecuaciones diferenciales para investigar una amplia 
variedad de problemas en la ciencia y la ingeniería, incluyendo la transfe- 
rencia de calor. 

Las ecuaciones dtferenciales surgen cuando se aplican las leyes y princi- 
pios físicos a un problema considerando cambios infinitesimales en las va- 
riables de interés. Por lo tanto, la obtención de la ecuación diferencial 
reguladora para un problema específico requiere un conocimiento adecua- 
do de la naturaleza de dicho problema, de las variables que intervienen, de 
las hipótesis simplificadoras apropiadas y de las leyes y principios físicos 
aplicables que intervienen, así como un análisis cuidadoso. 

En general, una ecuación puede comprendep una o más variables. Como 
el nombre lo implica, una variable es una-eáhtidad que puede tomar varios 
valores durante un estudio. Una cantidad cuyo valor está fijo durante un es- 
tudio se Ilama constante. Las constantes suelen denotarse por las primeras 
letras del alfabeto, como a,b,c y d, en tanto que las variables por lo común 
se denotan por las últimas, como f, x, y y z- Una variable cuyo valor se pue- 
de cambiar de manera arbitraria se llama variable independiente (o argu- 
mento). Una variable cuyo valor depende del valor de otras variables y, por 
tanto. no puede variar de manera independiente se llama variable depen- 
diente (o función). 

Una variable dependiente y que depende de una variable x suele denotar- 
se, por claridad, como y{x). Sin embargo, esta notación se vuelve muy in- 
conveniente e incómoda cuando y se repite varias veces en una expresión. 
En esos casos, resulta conveniente denotar y(x) simplemente como y, cuan- 
do es evidente que y es función de x. Esta abreviatura en la notación mejo- 


*Esta sección se puede pasar por alto, si se desea, sin pérdida de continuidad. 
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Recía tangente 


x x + Ax 

FIGURA 2 66 

La derivada de una función en un 
punto representa la pendiente de la 
recta tangente de la función en ese 
punto. 



FIGURA 2-67 

Representación gráfica de la derivada 
parcial dz/dx . 


ra el aspecto y iegibilidad de las ecuaeiones. EI valor de y en un mímero fí- 
jo a se denota pory(tf). 

La derivada de una función y(x) en un punto es equivalente a la pendìen- 
te de la recta tangente a la gráfica de la función en ese punto y se defíne co- 
mo (fígura 2-66) 


y (*) “ 


dy(x) 

dx 


Ay 

lím — : 
Ají-H) Ax 


Iím 


y(x + Ax) - y(x) 
Ax 


( 2 - 81 ) 


Àquí Àx representa un cambio (pequeno) en la variable independiente x y 
se llama incremento de x. E1 cambio correspondiente en la función y se Ua- 
ma incremento de y y se denota por Ày, Por lo tanto, la derivada de una 
función se puede concebir como la razón del incremento Ay de la función 
con respecto al incremento Ax de la variable independiente, para un Àx 
muy pequeno. Note que Ay y, por tanto, y'(x) será cero si la función y no 
cambía con x. 

La mayor parte de los problemas que se encuentran en la práctiea com- 
prenden cantídades que cambian con el tiempo t y sus primeras derivadas 
con respecto al tiempo representan )a velocidad de cambio de esas cantida- 
des con el tiempo. Por ejemplo, si N(t) denota la poblacìón de una colonía 
de bacterias en el instante r, entonces la primera derivada N' — dN/dt repre- 
senta la velocidad de cambio de la población, lo cual es la cantìdad de au- 
mento o disminución de la población por unidad de tiempo, 

La derivada de la primera derivada de una función y se llama segun- 
da derivada de y y se denota por /' o d 2 y/dx 2 > En general, la derivada de la 
(n - l)-ésima derivada de y se llama n-é sima derivada de y y se denota por 
y (n) o d n y!dx?\ En este caso, n es un entero positìvo y se llama orden de la 
derivada. E1 orden n no debe confundirse con el grado de una derivada. Por 
ejemplo, y m es la derivada de tercer orden de y , pero (y f ) 3 es ei tercer grado 
de la primera derivada de y. Note que la primera derivada de una función 
representa la pendiente o la razón de camhio de la función con la variable 
independiente, y la segunda derivada representa la razón de cambio de la 
pendiente de la función con la variable independiente. 

Cuando una función y depende de dos o más variables independientes, 
como x y r, a veces se tiene interés en exatninar la dependencia de la fun- 
ción sólo con respecto a una de las variables. Esto se hace al tomar la deri- 
vada de la función con respecto a esa variable, manteniendo constantes las 
otras variables. Esas derivadas se llaman derivadas pardales. Las prime- 
ras derivadas parciales de la funcíón y(x, t) cpn respecto a x y a i se defínen 
como (fìgura 2-67) 


ày „ y(x + Ax,t)-y(x,t) 

t- = hm — , - 

dx Ax 


( 2 - 82 ) 


dy y(x, t + At) - y(x, i) 

tt = hm —-7-- 

dt St -ì o At 


{2-83) 


Note que al hallar dy/dx, se trata a t como una constante y se deriva y con 
respecto a x. Del mismo modo, al hallar òy/dt, se trata a x como constante 
y se deriva y con respecto a t. 

La integración se puede concebir como el proceso inverso a la deriva- 
ción. Es común usar la integración en la resolución de ecuaciones diferen- 
ciales ya que, en esencia, resolver una ecuación diferencial es un proceso 
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de eliminación de las derivadas de la ecuación. La derivación es ei proce- 
so de hallar ^ (jc) cuando se da una función y(x), en tanto que la integración 
es el proceso de hallar la función y(x) cuando se da su derivada/Cv). La in- 
tegral de esta derivada se expresa como 

J y’(x)dx = í dy = y(x ) + C (2-84) 

ya que y'(x)dx = dy y la integral de la diferencial de una función es la pro- 
pia función (más una constante, por supuesto). En la ecuación 2-84, x es la 
variable de integración y C es una constante arbitraria Uamada constante 
de integración. 

La derivada de y(x) + C es y'(x), sin importar cuál sea el valor de la 
constante C. Por lo tanto, dos funciones que difteren en una constante tie- 
nen la misma derivada, y siempre se suma una constante C durante ìa inte- 
gración con e) fin de recuperar esta constante que se pierde durante la 
derivación. La integral de Ia ecuación 2-84 se llama integral indefìnida. ya 
que el valor de la constante arbitraria C está indefinido, EI procedimiento 
descrito se puede extender hacia derivadas de orden superior (figura 2-68). 
Por ejemplo, 

J f(x)dx = y'(x) + C (2-85) 

Esto se puede probar definiendo una nueva variable u(x) = y'(x) y deriván- 
dola para obtener u’(x) = y"(x) y, a continuación, aplicando la ecuación 
2-84. Por consiguiente, el orden de una derivada disminuye en uno cada 
vez que se integra, 



Algunas integraìes indefinidas que 
comprenden derivadas, 


Clasificación de las ecuaciones diferenciales 

Una ecuación diferencial que contiene sólo derivadas ordinarias se llama 
ecuación diferencial ordinaria y una que contenga derivadas parciaies se 
llama ecuación diferencial parcial. Entonces se infiere que los problemas 
reiacionados con una sola variable independiente conducen a ecuaciones 
diferenciales ordinarias y los que comprenden dos o más variables indepen- 
dientes conducen a ecuaciones diferenciales parciales. Una ecuación dife- 
rencial puede contener varias derivadas de diversos órdenes de una función 
desconocida. E1 orden de la derivada más alta en una ecuación diferencial 
es el orden de la propia ecuación. Por ejemplo, el orden de y'" + (y") 4 = 7x 5 
es 3, puesto que no contiene derivadas de cuarto orden o superiores, 

El lector recordará, por io visto en álgebra, que la ecuación 3x — 5 = 0. 
es mucho más fácil de resolver que la ecuación f + 3x — 5 = 0, debido a 
que ia primera ecuación es lineal en tanto que la segunda no lo es. Esto 
también es cierto para las ecuaciones diferenciales. Por lo tanto, antes de 
empezar a resolver una ecuación diferencial por lo común se verifica la 
linealidad. Se dice que una ecuación diferencial es iìneal sì la variable 
dependiente y todas sus derivadas son de prímer grado y sus coeficientes 
dependen sóio de la variable independiente. En otras paiabras, una ecua- 
ción diferencial es lineal si se puede escribir en una forma que no conten- 
ga: 1) potencias de la variable dependiente o de sus derivadas, como y 3 o 
(y') 2 , 2) productos de la variable dependiente o de sus derivadas, como yy' 
o y'y'", y 3) otras funciones no lineales de la variable dependiente, como 
sen y o e>\ Si se cumple alguna de estas condiciones, es no lineal (figura 
2-69). 


a) Una ecuación no lineal: 

3(V y ) 2 - + e Zxyr = 

Otras 

Potencia Prodncto funcìones 
no lìneales 

b) Una ecuación lineal: 

3jry"-4ỳyUe' lt y = 6x 2 


FIGURA 2-69 

Una ecuación diferencial que es a) no 
lineal y b) lineal. A1 comprobar la 
linealidad, se examina sólo la variable 
dependiente. 
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a) Con coeficientes constantes: 
f + 6 f - 2y - 

' v 

Constante 

h) Con coefidentes varìables: 



Variabie 


FIGURA 2-70 

Una ecuación difereneìal con 

a) coefìcientes constantes y 

b) coefídentes variables. 


a) Una ecuackm algehraica: 

f - ly -10 = 0 
Solución : y = 2 y y = 5 

h) Una ecuucìón diferencial: 

/-7j = 0 
Sohición: y = e 7x 

FIGURA 2-71 

A díferencia de las ecuaciones 
algebraicas las soluciones de las 
ecuaciones diferenciales son 
típicamente funciones en lugar de 
valores discretos. 


Sin embargo, una ecuación difereiiciai lineal puede contener: I) poten- 
cias o funciones no lineales de la variable independiente, tales como x 2 o 
cos x, y 2) productos de la variable dependiente (o sus derivadas) y funcio- 
nes de la variable independiente, como xV, x*y o e~ li y'. Una ecuación di- 
ferencial de orden n se puede expresai’ en la fonna más general como 

f* + Uxìf* “ + ■■ ^ + + Ux)y = m ( 2 - 86 ) 

Una ecuación dìferencial que no se puede poner en esta forma es no iineal, 
También se diee que una ecuación diferencial lineal en y es homogériea, si 
R(x) = 0. De lo contrario, es no homogénea. Es decir, cada térnńno en una 
ecuación lineal homogénea contiene la variable dependiente o una de sus 
derivadas, después de que se eliminan los factores comunes de ella. E1 tér- 
mino R(x) se conoce como ténnino no homogéneo. 

Las ecuaciones dìíerenciales también se clasifican por la naturaleza de 
los coeficientes de la variable dependiente y sus derivadas. Se dice que una 
ecuación diferencial tiene coeilcientes constantes si los coeficientes de 
todos los términos que contienen la variable dependiente o sus derivadas 
son constantes. Si, después de eliminar cualesquiera factores comunes, 
cualquiera de los témiinos con la variable dependiente o sus derivadas tiene 
a la variable ìndependiente como coeficiente, se dice que esa ecuación 
tiene coeficientes variables (figura 2-70). Las ecuacìones diferenciaìes con 
coeficìentes constantes suelen ser mucho más fáciles de resolver que aque- 
Ilas con coeficientes variables. 

Soluciones de las ecuaciones diferenciales 

Resolver una eeuación diferencial puede ser tan fácil como realizar una o 
más inlegraciones; pero ecuaciones diferenciales tan simples suelen ser la 
excepción más bien que la regla. No existe un método único general de re- 
solución aplicable a todas las ecuaciones diferenciales. Se tienen distintas 
técnicas de solución, siendo aplicable cada una de ellas a ciases diferentes 
de ecuaciones diferenciales, A veces la solución de una ecuación diferen- 
cial requiere el uso de dos o más técnicas así como ingenio y dominio de 
los métodos de resolución. Algunas ecuacìones diferenciales sólo se 
pueden resolver aplicando algunos trucos ingeniosos. Algunas no se pue- 
den resolver anaifticamente en lo absoluto. 

En álgebra suelen buscarse vaiores discretos que satisfagan una ecuación 
algebraica, como x 2 - Ix — 10 — 0, No obstante, al tratar con las ecua- 
ciones diferenciales se buscan funciones que satisfagan la ecuación en 
un intervalo específico. Por ejemplo, la ecuación algebraica x 2 - Ix — 10 
= 0 es satisfecha sólo por dos números: 2 y 5. Pero la ecuación diferenciaj' 
y’ - ly — 0 es satisfecha por la función e lx para cualquier valor àỳ x 
(figura 2-71). 

Considere la ecuación algebraica x 3 — 6.x 2 + 1 Ij: — 6 = 0. Es obvio que 
x = 1 satisface esta ecuación y, por tanto, es una solución. Sin embargo, no 
es la única solución de esta ecuación. Se puede demostrar con facilidad, por 
sustítución directa, que x = 2 y .v = 3 también satisfacen esta ecuación y, 
por consiguiente, también son soluciones. Pero no existen otras soluciones 
para esta ecuación. Por lo tanto, se dice que el conjunto 1, 2 y 3 forma la 
solución completa para esta ecuación algebraica. 

La misma línea de razonamìento se aplica a las ecuaciones diferenciales. 
Por lo común las ecuaciones diferenciales tienen soluciones múttiples que 
contienen por lo menos una constante arbitraria. Cualquier función que sa- 
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tísfaga la ecuación diferencial en un ímervalo se Ilania soluctón de esa 
ecuación en ese intervalo. Utia solución que contiene una o más constantes 
arbitrarìas represenia una familía de funciones que satisfacen la ecuación 
diferencial y se Ilama solución general de esa ecuacíón, No es de sorpren- 
derque una ecuación diferencial pueda tener más de una solución generaf 
Se sueie decír que una solución general es la solución general o ìa solu- 
ción completa si todas las soluciones de la ecuación se pueden obtener a 
partir de ella eomo un caso especial. Una solución que se puede obtener 
a partir de tma solución general, al asignar valores particulares a las cons- 
tantes arbitrarias, se llama solución específica. 

EI lector recordará, por lo que estudió en álgebra, que un número es una 
solución de una ecuación aìgebraica si sadsface esa ecuación. Por ejemplo, 
2 es una solución de la ecuación ,r 3 — 8 = 0 porque la sustitución de la x 
por 2 hace que sea idéntica a cero. Del mismo modo. una función es una 
soìucíón de una ecuación diferencial si aquélla satisface a ésta. En otras 
palabras, una función solución conduce a una identidad cuaodo se sustituye 
en la ecuaeión diferencia]. Por ejemplo, se puede demostrar por sustitución 
directa que la función 3e -2 * es una solución de y" - 4y = 0 (figura 2-72). 


Función:/= 

Ecitactòn dtfèrenciàl: f — 4 y — 0 
Deńvadas def: 

f = -fa' 2 * 
f = 12e' 2v 

Sustituyendo en ý — 4 y = 0: 

r - 4/i o 
I 2 e _2í - 4 X &T* 1 0 
0 = 0 

Po t lo tanto, la fundón 3e~ lx es una 
solueìón de Ia ecuación diferenciaJ 
/ - 4y - 0. 


FIGURA 2-72 
Verificación de que una función dada 
es una solución de una ecuación 
díferencial. 


RESUMEN 


En este capítulo se ha estudiado la ecuación de la conduccióii 
de calor y sus solnciones. Se dice quc la conducción de calor 
en un medio es estacionaria (o establcj cuando la temperatura 
no varfa con el tiempo y no estacionaria o transitoria cuando 
sí se tiene esta varìacióm $e dice que la conducción de caloi en 
mi medio es unidimensional cuando la conducción es significa* 
tiva sólo en una dìmensión y despreciable en las otras dos di- 
mensiones. Se díce que es bidìmensionaí cuando la condueción 
en la tercera dimensión es desprecìable y tridimensìomd cuan- 
do la conducción en lodas las dìmensiones es significativa. En 
el análisis de la transfereneía de calor, la conversión de la ener- 
gía clcctrica, químiea o nuclear en energía calonTica (o térmì- 
ca) se caracteriza como generacìón de calor. 

Se puede obtener la ecuación de la conducción de calor ai 
realizar un balance de energía sobre un elemento diferencial de 
volumen. La ecuacìón unidimensionai de conducción de calor 
en los sìstemas de coordenadas rectangulares, cìlíndrìcas y es- 
féricas, para cl caso de conductividadcs térmicas conslantes se 
expresa como 

ifT 

òx 2 k a dt 

i±( dT\ ggwi_ fdT 
r dr \ dr ) k a Bt 

l±í + é J?l = k±L 

r*Br\ dr) k a dt 

donde la propiedad a = k/pc es la difusividad ténnìca del ma- 
terial. 

La solución de un problema de conducción de calor dcpende 
de las condiciones en las superficies, y las expresiones mate- 
máticas para las condiciones térmicas en las fronleras se lla- 
man condicìones defrontera. La solución de los probiemas de 


conducción transitoria de calor también dcpendc tle !a condi- 
ción del medio al inicìarse el proceso de conduccióm Esa con- 
dición, que suele especificarse en el instante / — 0, se llama 
condicìón iniciaL la cual es una expresidn matemática para la 
dìstribución dc temperatura eu el medio, inicialmente. La des- 
cripcidn matemátìca completa de un problema de conducción 
de calor requiere la especìficacidn de dos condiciones de fron- 
lera para cada dimcnsión a lo largo de la cual la conducción es 
significativa, y una condición inicial cuando ei problema es 
transitorio, Las condíciones de frontera más comunes son ìas 
de temperatura específica.flujo especificado de calor , comec - 
ción y radiaeión. En general, una superficie de frontera puede 
comprender flujo especitìcado de calor, conveccidn y radíación 
al mismo tiempo. 

Para la transferencia unidimensional de calor en esmdo esta- 
cionario a través de una placa de espesor L, los diversos típos 
de condiciones de frontera en las superficies en x = 0 y a - = L 
se pueden expresar como 

Temperatura especifìca: 

T{ 0) = f, y T{L) = Ty/ 

donde Tj y T 2 son ias tempeiaturas especificadas en las super- 
ficìes cn x 0 y x = L> 

Flujo específìco de calor: 

f dT{ 0) ( dT(L) 

- k ~dT = ^ y ~ k ~dT = «<■ 

donde q () y q Ĺ son los fìujos especfficos de calor en las superfi- 
cìes en x = 0 y x = L. 
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Aislúmìénto o simetría térmica: 


dT( 0) 
dx 


— 0 


dT{L) 

y ~dT= 


Convección: 


, = T~ + 


~w 


donde k es el coeficiente de transferencia de calor por convec- 
ción. La elevación máxiraa de temperatnra entre la superficie y 
la sección media de un medio se expresa por 


-k 


dT( 0) 
dx 


= hAU - 7(0)] 


y 


dT{L) 
k —7— 
dx 


= h 2 [T(L) - 7 m2 ] 


A T' 


ntix 4 puftid plnny 


èg ùn L~ 

~ur 


donde h^ y h 2 son los coeficientes de transferencia dc calor por 
convección y 7«, y T^ 2 son las temperaturas en los mcdios cir- 
cundantes en ios dos íados de la placa. 

Radìación: 


Ar m 


4* 


Ar t 


máx, estera 


6 k 


L dT( 0) 

dx 

dT(L) 

dx 


8 2 a[T(LY - 


y 


Cuando se conoce la varíación de la conductividad térmica 
con la temperatura, £(7), se puede dcterminar el valor promedío 
de ìa condnctividad térmica en el rango de temperaturas entre r, 
y r 2 a partir de 


donde b x y z 2 S£>n las emisividades de las superficies frontera, cr 
= 5.67 X ÌCT 8 W/m 2 ■ K 4 es la constante de Stefan-Boltzmann 
y Tite*, y r alretl 2 son las temperaturas promedio en las superfi- 
cies que rodean los dos lados de la placa. En los cálculos sobre 
radiación, las temperaturas debeo estar en K o R + 

ìnterfase de dos cuerpos A y B en contacto perfecto en 
x = x 0 : 


T a (a 0 ) = Tg (a 0 ) y 


, <ÌTa (a 0 ) , dT a U 0 ) 

kA dx ~ ka dx 


*p 


rom 


h k(T)dT 

Tj^ __ 

t 2 -t { 


Entonces Ja razón de la transfereneia de calor a través de una pa- 
red plana en régimen estacionario, una capa eilíndrica o una ca- 
pa esférica se puede expresar como 


0 parcd plaxia ^pítmr^ 



ỲfkmdT 


donde k A y k B son las conductividades térmicas de las capas A 

yB. 

La generación de calor suele expresarse por unidad de voíu- 
men del medio y se denota por é geni cuya unidad es W/m 3 . En 
condiciones estacionarias, la temperatura supeificial T s de una pa- 
red plana de espesor 2L, un cìlindro de radio exterior r tì y una 
esfera de radio r a , en los cuales el caíor se genera a una veloci- 
dad constante de por unidad de volumen en un inedio cir- 
cundante a una temperalura 7«, se puede expresar como 


T — T 

1 parcd pEana 1 ™ 




Cciltndiu *- <>[ imi^' 


T.-T, 


2 -itL 


r 

Jn 


Q- esftf TA 


In (r 2 /r,) Ln (r 2 /r,) 

7, “ T 2 4Trr,r 2 n\ 


k(T)dT 


/, “ í 2 4tt r,r 2 [L 
- Ankp^r^ ^ _ ri - r 2 ^ r x J^, ^ 


k(T)dT 


À menudo ia variación de la conductividad térmica de un mate- 
rial con la temperatura se puede consìderar una funcìón lineal y 
expresarse como 


kt) = mi + m 


T — T 

1 S, cílmdro J * 


2 h 


donde jS se Uama coeficiente de temperamra de la conducnvi- 
dad térmìca. 
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CAPÍTULO 2 


PR08LEMAS- 


(ntroducción 

2-\C ^La transferencìa de calor es una cantidad escalar o 
vectorial? Explique, Dé respuesta a la raisma pregunta para la 
temperatura, 

2-2C ^En qué difíere la transferencia transítoria de calor de 
la estacionaria? ^En qué difiere la transferencia unidímensional 
de calor de la bidimensional? 

2- 3C Considere una bebida enlatada fria que se deja sobre la 
mesa de un comedor. ^Consideraría la transferencia de calor 
hacia la bebida como umdimensional, bidimensional o tridi- 
mensional? ^La transferencia de calor sería estacionaria o tran- 
sitoria? También, ^cuál sería el sistcma de coordenadas que 
usaría para anaJizar este problema y cn dónde colocaria cl orri 
gen? Explique, 

3- 4C Considere una papa que se está homeando. (Qescríbi- 
ria la transferencia de calor bacia la papa como unidimensio- 
naL bidimensionaJ o tridimensional? ^La transferencia de calor 
seria estacionaria o transitoria? También, ^cuál sería el sistema 
de coordenadas que usaría para resolver este problcma y en 
dónde colocaría el origen? Explique, 

2-5C Considere un huevo que se cuece en agua hirvíendo 
en una cacerola. ^Describiría la transferencia de calor hacia 
eí huevo como unidimensional, bidimensional o Lridìmensìo- 
nal? ^La transferencia de calor sería estacionaria o transitoria? 
Tambíén, ^cuál sería el sistema de coordenadas que usaría pa- 
ra resolver este problema y en dónde colocaría el origen? Ex- 
plique. 

2-fiL Considere una salehicha que se cuece en agua hirvien- 
do en una cacerola. ^Describirfa la transferencia de ealor hacia 
ta sakhicha como umdimensional, bidimensional o tridimen- 
sional? t,La transferencia de ealor seria estacionaria o transito- 
ria? También, ^cuál sería el sistema de coordenadas que usaria 
para resolver este problema y en dónde colocaría eí origen? 
Explique. 



_Z_ J 


FIGURA P2*6C 


2-7C Piense en el proceso de cocción de un trozo de carne de 
res en un homo. ^Consideraría éste como un problema de régi- 
mcn estacionario o transitorio de transferencia de calor? Tam- 
bién, ^eonsideraría que este probJema es unidimensionah 
bidimensional o tiidimensional? Explique. 

2-HC Considere la perdlda de calor de tm tanque cilíndrico de 
200 L de agua caliente. ^Describírfa éste como un problema 
de régimen estacionarìo o transUorío de transferencia de calor? 
También, ( ;consideraría que este problemaes unidímensionaL 
bidimensional o tridimensional? Explique. 

2-9C ^EI vector de flujo de calor en un punto P de una su- 
perficìe isotérmieade un medio tiene que ser perpendicular a la 
superficie en ese punto? Explique. 

2-liK Desde et punto de vista de la transferencia de calor, 
£cuál cs la diferencia entre los materiales isotrópicos y los 
anisolrópicos? 

2- IK* ^Qué es generación de calor en un sólido? Dé ejem- 
plos. 

2- i 2C La generación de ealor tambìén se conoce como gene- 
ración de energía o como generación de energía térmíca. iQué 
piensa de estas frases? 

2 I3C Con el fin de determinar el tamano del elemento dc 
calentamiento de un homo nuevo T se desea determinar la razón 
de la pérdida de ealor a Iravés de las paredes, ia puerta y las 
secciones superior e inferior de éste. En su análisis, ^conside- 
raria éste como un probiema de íransferencia estacionaria o 
transitoria de calor? Àsìmismo, ^consideraría que la transfe- 
rencia de calor es unidimensional o multidimensional? Ex- 
plique. 

■141 La resístencia de alambre de una plancha de 100 W 
tiene 15 in de largo y un diámetro de D = 0.08 ìm DetermÌne 
la velocidad de la generacidn de calor en el alambre por unidad 
de vohimen, en Btu/h ■ ft 3 y el flujo de calor cn la superfieie ex- 
terior dc dieho alambrc, en Blu/h ■ ft 2 , como resuJtado de esta 
generación de calor. 


! t t 


í ! 


D 


FIGURA P2-14I 


*Los problemas designados por una "C" son preguntas de concepto 
y se alienta a los estudiantes a darles respuesta. Los designados 
por una *T' están en unidades inglesas y los usuaríos del SS pueden 
ignorarlos. Los problemas con un ìcono de CD-fES, ®, se 
resuelven usando el EES, y las soluciones completas, iunto con 
estudios paramétrìcos, se ìncluyen en el CD que acompańa a este 
texto. Los problemas con un icono de computadora-EES, ® t son 
de naturaleza detallada y se pretende que se resuelvan con una 
computadora, de preferencía usando el software de EES que 
acompańa a este texto. 


2-151 r^é Vuelva a considerar el problema 2-i‘4ì. Usàndo 
el software EES (o cualquier otro semejante), 
trace ía gráfíca del flujo de calor en la superficie en fuución del 
diámetro del alambre, conforme este diámetro varía de 0.02 
hasta 0:20 Ìn. Diseufa los resultados. 


2-16 En ìos medídores de fìujo de calor se usa un dispositivo 
muy sensíbìe, conocido como temiopìla. que sirve para medir 
la diferencia de temperatura de uno a otro lado de una película 
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delgada eonductora del calor t hecha de kaptón (k — 0345 W/m 
■ K), Si la termopila puede detectar diferencias de temperatura 
de 03 °C o más y el espesor de la película es de 2 mm, ^cuál es 
el flujo mínimo de calor que puede detectar este medidor? 

Respuesta: 123 W/rrr. 

237 En un reactor nuclear se genera calor uniformementc en 
las bamas cilíndricas de uranio de 5 cm de diámetro a razón de 
7 X 10 7 W/nv\ Si la longitud de las barras es de 1 m, determine 
la velocidad de la generación de calor en cada una de esas ba- 
rras* Respuesta; 137 kW 

238 En un estanque soiar, la absorción de la energía solar se 
puede considerar como generación de cafor y se puede aproxi- 
mar por è $tn - è G e~ b \ donde è 0 es la velocidad de absorción de 
calor en la superficie superior por unidad de volumen y b es una 
constante. Obtenga una relación para ìa velocidad total de gene- 
ración de calor en una capa de agua de área superficial A y es- 
pesor L, en la parte superior del estanque. 



2-19 Considere una placa grande de acero inoxidahle con es- 
pesor de 3 cm en la cual se genera calor de manera uniforme a 
razón de 5 x 10 6 W/m\ Suponiendo que fa placa está perdiendo 
caior por ambos lados, determine el flujo de calor en la superf- 
cie de ella durante una operación estacionaria. 

Respuesfá; 75 kW/m 2 



FIGURA P2-23 


2-24 Partiendo de un balance de energía sobre un elemento de 
volumen con forma de capa esférica, deduzca la ecuación uni- 
dimensional de conducción de calor en régimen transitorio para 
una esfera con conductividad térmica constante y sin gene- 
racidn de calor. 



r 


FIGURA P2-24 


2-25 Considcre un medìo en el eual se da la ecuaeión de con- 
ducción de calor en su forma más simple como 


Ecuación de la conducción del calor 

2-20 Escriba la ecuaeión unidimensional de conducción del 
calor en réginien transitorio para una pared plana, con conduc- 
tìvidad lérmica constanlc y generacìón de cnlor, en su forma 
más sìmple, e índique qué representa cada una de las variables. 

2-21 Escriba la ecuacíón unidímensional de conducción del 
calor en régimen transitorio para un cilindro largo, con conduc- 
tividad térmica constante y gcneración de calor, e indique qué 
representa cada una de las variables. 

2-22 Partiendo de un balance de energfa sobre un elemento 
rectangular de volumen, deduzca la ecuación unìdimensional de 
conducción de calor en régimen transitorío para una pared 
plana, con conductividad térmica constante y sin generación de 
caiou 

2-23 Partiendo de un balance de energía sobre un elemento de 
volumen con forma de casco cilíndrico, deduzca la ecuación 
unidimensional de conducción de calor en estado estacionario 
para un cifndro largo, con conductivídad térmìca constame, en 
el cual se genera calor con una velocidad è^ n . 


d 2 T = 1 dT 
dx 1 ‘ a at 

a ) t.La transferencìa de calor es estacionaria o transitoria? 
h) ^La transferencia de calor es unidimensional, bidimen- 
sional o tndìmensional ? 

c) i.Hay generación de calor en el medío? 

d) ^La conductividad térmica del medio es constante o va- 
riable? 

2-26 Considere un medío en el cual se da la ecuadón de con- 
duccíón de calor en su forma más simple como 



a) ^La transférencia de calor es estacionaria o transitorìa? 

b) ^La Lransferencia dc calor es unidimejróional, bidímcn- 
sional o trìdimensional? 

c) ^Hay gencración dc caior en el medio? 

d) ^La conductivìdad térmìca del medio es constante o va- 
riable? 
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2-27 Considere un medio en el cual se da la ecuación de con- 
ducción de calor en su forma más simple como 


±±( 2 dT\ ìdT 
r 2 dr \ dr) <* àt 


a) iLd transferencia de calor es estacionaria o transitoria? 

b ) ^La transferencia de calor es unidimensional, bidimen- 
sional o tridimensional? 

c) t.Hay generación de calor en el medio? 

d) ^La conductividad térmica del medio es constante o va- 
riable? 

2-28 Considere un medio en el cual se da la ecuación de con- 
ducción de calor en su forma más simple como 


d 2 T dT 
1 dr 2 dr 


= 0 


a) ^La transferencia de calor es estacionaria o transitoria? 

b) ^La transferencia de calor es unidimensional, bidimen- 
sional o tridimensional? 

c) ^Hay generación de calor en el medio? 

d) ^La conductividad térmica del medio es constante o va- 
riable? 


Disco 



FIGURA P2-31 


2-32 Considere un medio en el cual se da la ecuación de con- 
ducción de calor en su forma más simple como 

d 2 T d 2 T _ 1 dT 
dx 2 df a dt 

a) ^,La transferencia de calor es estacionaria o transitoria? 

b) ^La transferencia de calor es unidimensional, bidimen- 
sional o tridimensional? 

c ) i,Hay generación de calor en el medio? 

d) íLa conductividad térmica del medio es constante o va- 
riable? 

2-33 Considere un medio en el cual se da la ecuación de con- 
ducción de calor en su forma más simple como 


2-29 Partiendo de un balance de energía sobre un elemento de 
volumen, deduzca la ecuación bidimensional de conducción de 
calor en régimen transitorio, en coordenadas rectangulares, para 
T() r, y, z), para el caso de conductividad ténnica constante y sin 
generación de calor. 

2-30 Partiendo de un balance dc encrgía sobre un elemento de 
volumen con forma de anillo, deduzca la ecuación bidimen- 
sional de conducción de calor en estado estacionario, en coor- 
denadas cilíndricas para T(r , z ), para el caso de conductividad 
lérmica constante y sin generación de calor. 




a) <,La transferencia de calor es estacionaria o transitoria? 

b) <,La transferencia de calor es unidimensional, bidimen- 
sional o tridimensional? 

c) í',Hay generación de calor en el mcdio? 

d) ^La conductividad térmica del medio es constante o va- 
riable? 

2-34 Considere un medio en el cual se da la ecuación de con- 
ducción de calor en su forma más simple como 

±±( ^BT\ 1 d 2 T _ 1 dT 
r 2 dr\‘dt) r 2 sen 2 6ò<l> 2 “S' 

a) i,La transferencia de calor es estacionaria o transitoria? 

b) ^La transferencia de calor es unidimensional. bidimen- 
sional o tridimensional? 

c) i,Hay generación de calor en el medio? 

d) <,La conductividad térmica del medio es constante o va- 
riable? 


2-31 Partiendo de un balance de energía sobre un elemento de 
volumen con forma de disco, deduzca la ecuación unidimen- 
sional de conducción de calor en régimen transitorio, para T(z , 
í), en un cilindro de diámetro D con una superficie lateral ais- 
lada. para el caso de conductividad térmica constante y con ge- 
neración de calor. 


Condiciones de frontera e iniciales; 

Formulación de problemas de conducción de calor 

2-35C ^Qué es una condición de fronlera? ^Cuántas condi 
ciones de frontera se necesita especificar para un problema bidi 
mensional de transferencia de calor? 

/ 
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2-361’ ^Qué es una condìción inicíal? ^Cuántas condiciones 
imcíales se necesita especìficar para un probkma bidimensional 
de conducdón de calor? 

2 37(_ iQúé es condición de frontera de simetría térmica? 
t ;Cómo sc expresa matemáti camente? 

2-381 ^Cómo se expresa matemáticamente la condición de 
frontera sobre una superficie aislada? 

;-391' Se afinna que el perfd de temperaturas en un medio 
debe ser perpendiciilar a una superficie aislada. ^Es ésta una 
afirmación válida? Explique. 

2-401 0 Por qué se trata de evitar las condiciones de frontera 
de radiación en el análisis de transferencia de calor? 

2-4í Considere un recipiente esférico de radìo imerìor r 3 . ra- 
dìo exterior r 2 y conductividad térmica L Exprese ia condición 
de frontera sobre la superficie interìor del recipiente para con- 
ducción unidimensional estacionaria, para los casos sìguientes: 
a) temperatura específica de SO^C, b) flujo específico de calor 
de 30 W/m 2 hacia el centro, c) conveccióii hacia un medio que 
se encuentra a una temperatura 7M con un coefìcíenie de transfe- 
rencia de calor de /n 



Recipìeme esférico 


FIGURA P2*4t 


? 42 Se gencra calor en un aiambre largo de radio r 0 a una 
razón conslante de è n por unídad de volumen. E1 alambre está 
cubierto con una capa de aislamieaato ptástico. Exprese las 
condiciones de frontera de Oujo de caior en la interfase, en tér- 
minos del calor generado. 

. '43 Considere un tubo largo de radio interior r h radio exte- 
rior r 2 y conductividad térmica k. La superfìcie exterior del tubo 
está sujeta a convección hacia un medio a una temperatura 
con un coeficiente de transferencía de calor de h , pero no se 
conoce la dírccción de csa transfercncia. Exprcse la condición 
dc convecdón de fronlera sobre ía superfìcie exterior del tubo. 

2-44 Considere una eapa esférìca de radío imerior r h radìo ex- 
teríor r 2 , conductividad Lérmica k y emisividad e. La superficie 
exterior de La capa está sujeta a radìación liacia las SLiperficies 
círcuudantes que se encucntran a la temperatura r alr<:(tl pero no 
se conocc la dirección de la transfercncia de calor. Exprcse la 
condición de radiación de froniera sobre la superfície exterior 
de la capa. 

2-45 Un reclpiente consta de dos capas esféricas, A y B. que 
están en contacto perfecto. Sì el radio de la interfase es r 0ì ex- 
prese las condiciones de frontera en la ínterfase. 


2-46 Considere una cacerola de acero usada para hervir agua 
colocada sobre la parte superìor de una estufa eléctrìca. La sec- 
ción deì fondo de la cacerola tiene un espesor L — 0.5 cm y un 
diámetro de D = 20 cm. La unidad eiéctrica de calentamiento 
que está en la parte superior de la estufa consume I 250 W de 
potencia durante ía cocción y 85% dd caìor gencrado en el ele- 
niento de calentamiento se transfiere de manera uniforme hacia 
la cacerola. La transferencia de calor desde la superfície supe- 
rior de la sección del fondo haciael agtia es por conveccìón con 
un coeftciente de transferencia de calor de h. Si se supone con- 
ductividad térmica constante y transferencia unidimensional de 
calor, exprese la formulación matemática (la ecuación diferen- 
cial y las condieiones de frontera) de este problema de conduc- 
cíón de caíor durantc una operación estacionaria + No resuelva + 


Cacerola de acero 



F1GURA P2*4fì 


2-471 Lfn alambre calentador por resístencia de 2 kW t cuya 
conductividad térmica es k = 10.4 Btu/h ft * °F T tieue un radio 
de r {) — 0.06 iu y una longitud dc L = 15 ìn T y se usa para calen- 
tamiento espacial. Si se supoue conductividad térmica constan- 
Le y transferencia unidìmensional dc calor, exprese la formu- 
lación matematica (la ecuadón difereneial y las condiciones de 
frontera) de este probiema de conducción de caior duranie ope- 
ración estacionaria. No resuelva. 

2-48 Considere una cacerola de alummio usada para cocinar 
estofado colocada sobre la piu'te superior de una estufa eléctrica. 
La sección dd fondo de la cacerola liene un espcsor L — 0.25 
cm y un diámelro de D — 18 cm. La unidad eléclrica de ca- 
lentamiento que está en la parte superior de la estufa consume 
900 W de potencia durame la cocción y 90% del calor generado 
en el elemenlo de calentamiento se trausfiere bacia la cacerola. 
Durante ia operación estacionaria se mide la temperatura de la 
superficie ìnterior y resulta ser de 108°C. Si se supone una con- 
duetividad térmica dependiente de la temperatura y transfe- 
rencia unídimensional de calor, exprese la formulación mate- 


Cacerola de alummio 



1MMÍIÍIÍ 


FIGURA P2-48 
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mática (laecuación difereacial y las condiciones de frontera) de 
este problema de conduccìón de calor en operación estaciona- 
ria. No resuelva. 

2-49 Fluye agua por un tubo a una temperatura promedìo de 
r* = 70 D C. Los radios interior y exterior del tubo son = 6 cm 
y r 2 = 6.5 cm, respectivamente. La superficie exterior del tubo 
está envuelta con un calentador eléctrico delgado que consume 
300 W por m de longitud del tubo. La superfícìe expuesta del 
calentador está fuertemente aislada, de modo que todo el calor 
gcnerado en él se transfiere al tubo. E1 calor se transfíere de la 
superfície interior dd tubo al agua por convección con un coe- 
ficiente de transfereneia de calor de h — 85 W/m 2 * °C. Si se 
supone una conductividad térmica constante y transferencia 
unidimensional de calor T exprese la formulación matemática (la 
ecuaeión diferencial y las condiciones de frontera) de la con- 
ducción de calor en el tubo durante una operación estacionaria* 
No resuelva. 



7 

■^alrtd 


Radíadón 



manece a E1 crelo T el suelo y las superfícies de las estructu- 
ras circundantes en este lugar se pueden considerar como una 
superficie a una temperatura efectiva de 7 cìe(o , para d ìntercam- 
bio de radiación sobre la superfìcie exterior. E1 intercambio de 
mdiación entre la superfície interior de la pared y las superfícies 
de las paredes, piso y techo que tienc enfrente es despreciable + 
Los coefícientes de transferencia de caíor por convección sobre 
las superftcies interior y exterior son h^ y k 2 , respectivamente. 
La conductividad térmica del material de la pared es k y la 
emisividad de la superficie exterior es e 2 . Si se supone que 
la transferencia de calor a través de la pared es estacionaria y 
unidimensional, exprese la formulacíón malemática (la ecua- 
ción diferencial y las condiciones de frontera e íniciales) dc es- 
te problejna de conducción de calor. No resuelva. 


2-50 Una esfera metálica de radio r 0 se calienta en im horno 
hasta una temperatum de T { en toda su extensión y, a contìnua- 
ción. se saca del homo y se deja caer en una gran masa de agua 
que está a la temperatura 7^, donde se enfria por convección 
con un coeficiente promedio de transferencia de calor por con- 
vección de h. Si se supone una conductividad ténnica constantc 
y tmnsferencia unidímensional de calor en régimen transitorio, 
exprese la formulación matemática (la ecuación diferencial y 
las condiciones de frontera) de este problema de conducción de 
calon No resuelva. 

2-51 Una esfera metálica de radìo r 0 se caiienta en un horno 
hasta ima temperaiura de T t en toda su extensión y, a contmua- 
ción, se saca del horno y se deja enfrìar en el airc ambiental, quc 
está a una temperatum T^ por convección y radiacìón. La cnii- 
sividad de la superficie exterior del cilindro es e y la tempera- 
tura de las superficies ctrcundantes es ^ilrcd- Se estima que ei 
coefìciente promedio de tmnsferencia de calor por conveccìón 
es h, Si se supone una conductividad ténnica variable y trans- 
ferencia unidimensional de calor en régimen transitorio T exprcse 
la formulación matcmática (la ccuación diferencìal y ías condi- 
ciones de frontera e iniciales) de este problema de conducción 
de calor. No resuelva. 

2-52 Considere la pared este de una casa, de espesor L La su- 
perfície exterior de la pared intercambia calor tanto por con- 
vección como por radíactón* E1 interior de la casa se mantiene a 
en tanto que la temperatura del aìre ambiente de afuera per- 



FIGURA P2-52 


Solución de problemas unidimenstonales 
de conducción de calor en régimen 
estacíonarío 

2-53C Considere la conducción unidimensional de calor, sin 
generación de calor, a través de una pared plana grande que está 
perfectamente aislada sobre uno de sus lados y está sujera a 
conveccíón y radìacidn en el otro. Se afìrma que, en condìuìo- 
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ries estacionarias, la temperatura en una pared plana debe ser 
unlforme (la misma en todas partes), ^Está usted de acuerdo con 
esta afmnadón? *,Por qué? 

Z -54C Sc expresa que ía temperatura en una pared plana con 
conductividad térmica constante y sin generación de calor varía 
linealmente durante una conducción unidìmensional de calor en 
estado estacionario. ^Será éste lodavía el caso cuando la pared 
píerde calor por radiaeìón desde sus superficies? 

2 -55C Considere una vai'illa cilíndrica sólida cuyos extremos 
se manÉienen a temperaturas constantes pero diferentes, en tanto 
que la superficie lateral está perfectamente aislada. No hay 
generacióiì de calor. Se afirma que la tcmperatura a io laigo del 
eje de la varilla varía lineaímente durante una conducción esta- 
cionaria de calor. ^Está ustcd de acuerdo con esta afirmación? 
t,Por qué? 

2-561 Considere una varilla cilíndrica sólida cuya superflcie 
lateral se mantiene a una temperattira constantc, cn tanto que las 
superficies de los extremos están perfectamente alslados. La 
conduciividad témiica del material de la varilla es constante y 
no hay generación cle calor. Se afirma que la temperatura en la 
dirección radial dentro de la variila no variará durante una con- 
ducción estacionaria de calor. ^Está nsted de acuerdo con esia 
afirmación? ^Por qué? 

2-57 Considere una pared plana grande de espesor L = 0.4 m, 
conduetividad térmìca k ~ 23 W/m - °C y área superfìcíal - 
30 mL E1 lado Ìzquierdo de la paied se maniíene a una tempera- 
tura eonstanle de T, = 9Q°C en tanto que el derecho pierde 
calor por convecclón hacia el aìre circundante que está a T % = 
25°C, con un coeficiente de transferencia de calor dc h = 24 
W/m 2 - °C. Si sé BUpone mia conductívidad térmica constante y 
que no hay generación de calor en la pared, a) exprese la 
ecuación tlifereneial y las condiciones en la frontera para una 
conducción onidimensional de calor en esiado estacionario a 
través de la pared, h) obtenga una relación para la variación de 
h\ temperatura en la pared. mediante ìa solución de la ecuacìón 
difereneial y c) evalúe la razón de la transferencia de calor a 
través de la rnisma. Respuestaz c} 9 045 W 

2-5ìS Considere una varilla cihndrica sólida de QJ5 m de lon- 
gitud y 0.05 m de diámetro. Las superficies superior e inferior 
de la varilla se mantienen a las temperaturas constantes de 20°C 
y 95°C. respectivajnente, en tanto que la superfide latera! está 
perfectamente aislada, Determine la razón de la transferencia de 
calor a través de la varìlla, si está hecha de a) cobre t k = 380 
W/m ■ °C, h) acero. k ~ 18 W/m ■ q C y c) granito, k ~ i .2 W/m 
-°C. 

Vuelva a considerar el problema 2-58. Usando el 

software EES (o cualquier otro semejante), trace la 
gráfica de la razón de la transferencia de calor en función de la 
conducLívidud térmica de la varilla en el rango de 1 W/m ■ °C a 
400 W/ni < °C. Discuta los resultados. 

2-60 Considere la pluca base de una plancha domcsùcade 800 W 
con un espesor de L = 0.6 cra, área de la base de A = 160 cm 2 
y conductividad tcrmica de k = 20 W/m ■ tì C. La superfieie Ìn- 
terior de la placa base se sujeta a un flujo uniforme de calor ge- 
nerado por los calentadores de resistencía del ínterior. Cuando 
se alcanzan las condiciones estacionarias de operacióm la tem- 


peratura de la superfìeie exterior de la placa es de 85 Ù C Descar- 
tando cualquier pcrdìda de calor a través de la parte superior de 
ia plancha. rt) exprese la ectiación diferencial y las condiciones 
de frontera para la conducción imidimensionál de calor en es- 
tado estacionario a través de ia placa t b) obtenga ujiq relación 
para la variación de la temperatura en la placa base, resolviendo 
la ecuación diferencial, y c) evalúe la temperatura de la superfi- 
cie interior, Respuesta: c) I00°C 



Z-h i Repìta el probkma 2-60 para una plancha de 1 200 W. 

2 ‘ 62 m Vuelva a considerar el problema 2-60. Usando la 
reBS rdación obtenida para la variación de la teiripera- 
tura en la base de la ptaca, trace la gráfica de la temperatura en 
función de ladistancìa .v cn el rango dex = 0 hasta.r — Ly dis- 
cuta los resuitados, Use el software EES (o cualquicr otro se- 
mejante). 

2-63 Considere un tubo de agua fria de longitud L „ radio ìnte- 
rior r lT radio exterior r 2 y conductividad térnuca k. E1 agua fluye 
en el tubo a una temperatura T f y el coeficiente de transferencia 
de calor en la superficie interior es h . Si el tubo está bien aislado 
en su superficie exterior, a ) exprese la ecuacìón diferencial y las 
condícìones de frontera para la conducción unidimensional 
estacionaria del calor a través del tubo y h) obtenga unu relación 
para la variación de Ia temperatura en el tubo, al resolver la 
ecuación diferencial, 

2-641 Considere un tubo de vapor de agua de longilud L — 30 
ft radio interior jq — 2 in, radio exterior r 2 = 2.4 in y condue- 
íividad térmica k = 7.2 Btu/h ■ ft ■ °F. E1 vapor está fluyendo por 
el tubo a una tcmperatura promedio de 250 Ú F y el coeficiente 
promedio de transferencia de calor por convección sobre la su- 
perficie exterior se da como h = 1.25 Btu/h ■ ft 2 ■ D F. Si la tern- 
peratura promedio sobre la superficie exterior del tubo es T 2 = 
1 60°F: a) exprese la ecuación diferencial y las condiciones de 
frontera para la conducción unídimensional y estacionaria de 
calor a través del tubo, b) obtenga una relación para la variación 
de la temperatura en éste, resolviendo la ecuación díferenciah y 
c) evalúe ía razón de la pérdida de calor del vapor a través del 
mismo. Respuesta: c) 33 600 Btu/h 

2-65 Un recipiente esférieo de radio ìntcrior r, = 2 m. radio 
exterior r 2 = 2.1 m y conductividad térmica k = 30 W/m ■ °C 
está Lleno de agua con hielo a 0 Q C. E\ recipiente está ganando 
calor por convección del aire circundante que está a r x = 25°C T 
con un coeficiente de tTLinsfeiiencia de calor de h = 18 W/m 2 ■ °C. 
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SÌ se supone que la temperaUira de la superfìcie Ìntenor deí 
recipiente es de 0 a C, a) exprese la ecuacìón diferencial y las 
condieiones de frantera para ia conducción unidimensíonal y 
estacionarìa de ealor a través del recipiente, b) obtenga una re- 
lación para la variación de ìa temperntura en él, resolviendo la 
ecuación diferencial, y c) evaíúe la razón de la ganancia de ca- 
lor del agua con hielo. 

2-66 Considere una pared plana grande de espesor L = 03 m, 
conductividad térmica k ~ 2.5 W/m ■ °C y área superfìdal A = 
12 nr. B) lado izquìerdo de la pared, en x = 0, está sujeto a un 
flujo neto de calor de q {ì — 700 W/m 2 aJ mismo tiempo que ìa 
tcmperatura en esa superfide es 7j = 80°C. SÌ se supone una 
conduclividad térmiea constante y que no hay getteración de 
calor en la pared, a) exprese la ecuación diferencial y las condi- 
ciones de frontera para Ja conducción unidímensional y esta- 
cioíKu ìa de calor a través de ella, b ) obtcnga una rclación para la 
variación dc la temperatura cn la misma, resolviendo la ecua- 
ción diferencial, y c) evaiúe fa lemperatura dc la superficie dc- 
recha, en x = L. Respuesta: c) - 4T 



2-67 Repita el problema 2-66 para un fìujo de calor de I 050 
W/rrr y una temperatura supertìcial dc 90°C en la snperficie de 
la izquierda, en x = 0. 

2-681 Una placa grande de acero que tiene un espesor de L = 
4 in, conductividad térmica de k = 12 Btu/h - ft ■ °F y una emi- 
sivídad de e = 0.7 está tendida sobre el suelo, $e sabe que ia su- 
perficie expuesta de ia pìaca, en x = L , intercambia calor por 
conveccìón con el aíre ambiente que está a = 90°F, con un 
coefìciente promedio de transferencia de calor de h = 12 Btu/h 
• ft 2 - °F, así eomo por radíación liacía el cielo abieito, con nna 
temperatura equivalente del cielo de ^cíelù = 480 R. Asimismo, 


la temperaUira de la superficie superior de la placa es de 75°R 
Sí se supone una transferencìa unidimensional de calor en esta- 
do estacionario, a) expresc la ecuacíón dtferencial y las condi- 
ciones de frontera para la conducción a través de la placa* b ) 
obtenga una relación para la variacíón de la temperatura en ella, 
resolvicndo la ecuaciòn difcrencial, y c) determine el valorde la 
temperatura de la superficie inferìor de la misma, en x — 0, 



Placa 


0 P , 
Suelo 

FIGURA P2 68! 


2-691 Repita e) problema 2-68! descartando la transferencia 
de caìor por radiacìón, 

2-70 Cuando una secciòn iarga de una línea dc suministro de 
aire comprimido pasa a través del extcrior, se observa que la hu- 
medad que exisie en el aire comprimido se congela cuando el 
clima cs frío, pcrturbando c incluso hloqueando por completo 
cl ílujo dc aìre en el tubo. Con cl fm de evitar cste problema, la 
superficie exterior dd tubo se envuelve con calcntadores eíéc- 
tricos de cìnta y, a contínuacìón, se aísla. 

Considere un tubo de aire comprimido de longitud L — 6 m, 
radio interior r { = 3.7 cm, radio exterior r 2 = 4.0 crn y conduc- 
dvídad térmica k = 14 W/m ■ *€ equipado con un calentador de 
cirita de 300 W. E1 aire está fìuyendo por el tubo a una tempe- 
ratura promedio de — 1 0*C y e! coeficiente promedio de trans- 
fercncia de calor por eonvección es /i = 30 W/m 2 ■ °C, 
Suponiendo que 15% dcl calor generado en el calentador de 
cinta se pierde a través dcl aislamiento, a) exprcse la ecuaciòn 
difercncial y las condiciones de frontera para la conduccíón 
unidìmensional de calor en estado estacionario a través dei tu- 
bo, b) obtenga una relacìòn para la variacìón de la temperatura 
en el materia! deí tubo. resolviendo la ecuación diferencìal, y c) 
cvuIllc las temperaturas de las superficies interior y exterior del 
propio lubo. Respuesta: c) -3,91°C. 3.87°C 



' Aisìamiemo 


FIGURA P2-70 
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2-71 Kg Vuelva a considerar el problema 2-70. Usando la 
ÌSè relación obtenida para la variacióo de la tempera- 
tura en d material dd tubo. trace la gráfica de la temperaíura en 
función del radio r, en el rango de r = ^ hasta r = r 2 y discuta 
los resultados. Use el software EES (o cualquier otro senie- 
jante). 

2*72 En una insialación de procesamiento de alimentos se usa 
un recipiente esférico de radio interior r, = 40 cm, radio exte- 
rior r 2 = 41 cm y conductividad térmica k — 1.5 W/m * °C para 
aimacenar agua caliente y mantenerla a 100°C en todo momen- 
to. Para reaíizar esto, la superficie exterior del recipiente se 
envuelve con un ealentador eléctrico de ctnta de 500 Wy,a con- 
tinuación, se afsla. Se observa que, en todo mstante, la tempera- 
tura de la superftcie interiordel recípiente está cercana a 100 a C. 
Si se supone que 10% del calor generado en el calentador se 
pierde a través del aislamiento, a) exprese la ecuación diferen- 
cial y las condiciones de frontera para la conducción unidímen- 
sional de calor en estado estacionario a través del recipiente, b) 
obtenga una relacion para la variacidn de la tempcratura en el 
material de ese recipiente, resolviendo la ecuación díferenciaì, y 
c) evalue la temperatura de la superficie exterior del propio re- 
cipicnte. También determine cuánta agua a I00°C puede sumi- 
nisirar este tanque de manera estacionaria* si el agua fria entra a 
20°C 



Recipiente 
esférico 

FIGURA P2-72 


Àíslamiemo 


Calentador 
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dentro de ia plancha será ígual a la razón dc la pérdida de calor 
de ésta? 

2*771 Considere el calentanriiento miiforme de una placa en 
un medio a una temperatura constante. ^Es posible que parte del 
calor generado en la mitad izquierda de la placa saìga de ésta a 
través de la superficie derccha? Explique . 

Considere la generación uniforme de calor en un dlin- 
dro y una esfera de radio ígual, fabricados del mismo materiah 
en el niismo medio. £,En cuál configuracion geométrica se ten- 
drá una temperatu ra más alta en el centro? 0 Por qué? 

2-79 Se usa un alambre calentador de resistencia de 2 kW, con 
conductividad térmica de k = 20 W/m ■ °C, un diámetro de D = 
5 mm y una longitud de L = 0.9 m, para hervir agua. Si la tem- 
peratura de la superficie exterior del alambre de resistencia es T x 
= 110°C, determine la temperatura en el centro deí mismo. 


— 0 -* 


I10°C 


- Calentador 
de resistencia 


FIGURA P2-79 


2-80 Considere un cilindro sólido largo de mdio r 0 = 4 cm y 
conductividad térmica k — 25 W/m ♦ Q C. Se genera calor unifor- 
memente en el cilindro arazón de é 0 = 35 W/cm\ La superficie 
lateral del cilindro se mantiene a una temperatura consiante de 
T x — 80°C. La variación de la temperatura en ese cilindro se ex- 
presa por 



2-73 Vuelva a considerar el problema 2-72. Usando La 

relación obtenida para la variación de la tempera- 
tura en el material dd recipiente, trace la gráfica de la tempe- 
ratura en función del radio r en el rango de r = r Y hasta r = r 2 y 
discuta ios resuliados. Use el software EES (o cualquier otro se~ 
mejante). 


Generaciòn de calor en un sólído 

2-74C /,La generacíón de calor en un sólido vioia la primera 
ley de la termodmámica, en la cuaJ se afirma que la energía no 
se puede crear ni destruir? Explique. 

2-151 iQ ué es generación de calor? Dé algunos ejemplos. 

2-7ti( Una plancha se deja desatendida y la tcmperatura de su 
base se eleva como resultado del calentamiento por resistencia 
desde su interior. 0 Cuándo la velocidad de generación de calor 


Con base en esta relación, determine a) si la conducción de ca- 
lor es estacionaria o transitoria, b) si es unidÌmensionaJ, bidi- 
mensional o tridimensional y c) el valor del flujo de calor en ía 
superficie lateral del cilíndro. en r = /q. 

2-81 Egl Vudva a considerar el problema 2-80. Usando la 
hÉH relación obtenida para la variación de la tempera- 
tura en el cìlìndro, trace la gráfica de la temperatura en función 
del radio r en el rango de r = 0 hasta r = r 0 y discuta los resul- 
tados, Use el software EES (o cualquier otro semejante). 

2-82 Considere una placa grande de espesor L en ìa cual se 
genera uniformememe eaior a razón de c gei5 . Uno de los lados de 
la placa esiá aisiado en tanlo que el otro está expueslo a un am- 
biente a T m con un coefìciente de transferencia de calor de h, a) 
Exprese la ecuacion diferencial y las condìciones de frontera 
para la conducción unidimensional estacíonaria del calor a 
través de la placa, b) determíne ia variación de la temperatura 
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en la plaea y c) obienga relaciooes para las temperaturas en am- 
bas superiìcies y la eìevación máxima dc temperatura en la 
placa, en términos de los parámetros dados. 



2-83Í Se está usando una resistencia de alambre iarga y ho- 
mogénea de radío r 0 = 0.25 in y conductividad ténnìca k — 8.6 
Btu/h ■ ft - °F, para hervir agua a la presión atmosférica por ei 
paso de corriente eléctrica. $e genera calor uniformemente en el 
alambre como resultado del calentamìento por resistencìa a ra- 
zón de 1 800 Btu/h ■ in*. EI calor generado se transflere al agua 
a 212°F por convccción, con un coeflciente promedio de trans- 
ferencia de calor de h = 820 Btu/h ■ ft 2 ■ °F. Si se supone una 
transferencia de calor unidimensìonai en cstado estaeionario, a) 
exprese ia ecuaeión diferencial y las condiciones de frontera pa- 
ra ìa conducción de calor a través dei alambre, h) obtenga una 
relación para la variación de la temperaiura en éste, resolviendo 
la ecuación diferencial, y c) determìne ia tempcratura en la línea 
central del alambre. Respuesta : cì 29Q.8T 


29.5 W/m * °C) a razón de 4 X 10 7 W/m 3 . $i la temperatura de 
la superficie exterior de las barras es 220 Ù C, determìne la tem- 
peratura en su centro. 

2-86 Considerc una placa grande de acero ínoxidable de 3 cm 
de espesor (k = Ì5.1 W/m ■ °C) en la cual se genera uniforme- 
mente calor a razón de 5 X 10 5 W/m 3 . Ámbos lados de ia placa 
están expuestos a un medio a 30°C, con un coeficiente de trans- 
ferencia de calor dc 60 W/m 2 ■ °C. Explique en qué sitios de la 
piaca se localizarán las temperaturas más alta y más baja, y de- 
termíne sus valores. 

2-87 Consídere una placa grande de iatón de 5 cm de espesor 
(k = 111 W/m ■ °C) en la cual se genera uniformemente calor a 
razón de 2 X ID 5 W/m 3 . Uno de los lados de la piaca está aisia- 
do, en tanto que el otro está expuesto a un medio a 25°C, con un 
coeficiente de tmnsferencia de calor de 44 W/m 2 ■ °C* Explique 
en qué silìos de la placa se localizarán las temperaturas más aì- 
ta y más baja, y determine sus valores. 
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Vuelva a considerar el probiema 2-83L. Usando la 
relación obtenida para la variación dc la tempera- 
tura en el alambre, trace la gráfica de la temperatura en la línea 
centrai de éste en función de la generación de calor en el 
rango de 400 Btu/b ■ in 3 hasta 2400 Btu/h ■ in 3 y discuta los re- 
sultados, Use el software EES (o cualquier otro semejanie). 

2-85 En un rcactor nucleai’, barras cilíndricas de uranio de I cm 
de diámetro, enfriadas por agua desde fuera, sirven eomo com- 
bustible. E1 calor se genera uniformemente en las barras (k = 
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FIGURA P2-85 


Vueiva a considerar ei probiema 2-87. Usando el 
software EES (o cualquier otro semejante), inves- 
tígue el efecto del coeficiente de transferencìa de calor sobre las 
temperaturas más alta y más baja en la placa. Suponga que ese 
coefíciente varía de 20 W/m 2 ■ °C hasta 100 W/m 2 ■ Ù C. Trace la 
gráfíca de las temperaturas más alta y más baja en funcìón del 
coeficìente de transferencía de calor y discuta los resuhados. 

2-89 Una resistencia eléctrica de alambrc de 2 kW y ó m de 
largo está hecha de acero inoxidable dc 0.2 cm de diámetro (k = 
15.1 W/m ■ °C). La resistencia de alambre opera en un medio 
ambiente a 20° C con un coeficiente dc transferencia de calor de 
175 W/m 2 ■ °C en la superficie exterior. Determine la tempera- 
tura superficial del alambre a) usando la reiación aplícabie y h) 
planteando la ecuacíón difereneial apropiada y rcsolviéndola. 
Respuestas: a) 323°C, b) 323°C 

2-901 Se genera uniformemente calor a razón de 3 kW por ft 
de longitud en una resistencia eléctrica de alambre de 0.08 ìn de 
dìámetro hecha de acero al níquel (k = 5.8 Btu/h ■ ft ■ Ù F). De- 
termine la diferencia de temperatura entre la iínca central y ìa 
superficie de) alambre. 

2-911 Repita el problema 2-901 para un aiambre de mangane- 
so (k = 4.5 Btu/h ■ ft ■ C F). 

2-92 Considere una pieza esférica homogénea de materìaì ra- 
díactìvo de radío r 0 — 0.04 m que está generando caior a una ra- 
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zón constante de <? gen = 4 X 10 7 W/m 3 . E1 calor generado se di- 
sipa hacia el medio de manera estacionaria. La superficie exte- 
rior de la esfera se mantiene a una temperatura uniforme de 
80°C y la conductividad térmica de la esfera es k = 15 W/m • 
°C. Si se supone una transferencia unidimensional de calor en 
estado estacionario, a) exprese la ecuación diferencial y las con- 
dicioncs de frontera para la conducción de calor a través de la 
esfera, b) obtenga una relación para la variación de la tempera- 
tura en ella, resolviendo la ecuación diferencial, y c) detcrmine 
la temperatura en el centro de la misma. 



FIGURA P2-92 


2 * 93 m Vuelva a considerar el problema 2-92. Usando la 
relación obtenida para la variación de la tempera- 
tura en la esfera, trace la gráfica de la temperatura en función 
del radio r en el rango de r = 0 hasta r = r 0 . Asimismo, trace la 
gráfica de la temperatura en el centro de la esfera en función de 
la conductividad térmica en el rango de 10 W/m • °C hasta 400 
W/m • °C. Discuta los resultados. Use el software EES (o cual- 
quier otro semejante). 

2-94 Se está usando una resistencia de alambre homogénea y 
larga de radio r 0 = 5 mm para calentar el aire en un cuarto por 
el paso de la corriente eléctrica. E1 calor se genera en el alambre 
de manera uniforme a razón de 5 X 10 7 W/m 3 como resultado 
del calentamiento por resistencia. Si la temperatura en la super- 
ficie exterior del alambre permanece a 180°C, detennine la tem- 
peratura en r = 3.5 mm, después de que se han alcanzado las 
condiciones estacionarias de operación. Tome la conductividad 
térmica del alambre como k = 8 W/m • °C. 

Respuesta: 200°C 


180°C 
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2-95 Considere una pared plana grande de espesor L = 0.05 m. 
La superficie de la pared en x = 0 está aislada, en tanto que la 
superficie en jc = L se mantiene a una temperatura de 30°C. La 
conductividad térmica de la pared es k = 30 W/m • °C y el ca- 
lor se genera en ella a razón de é gen = 5xJL W/m 3 en donde 
è Q = 8 X 10 6 W/m 3 . Si se supone una transferencia unidimen- 
sional de calor en estado estacionario, a) exprese la ecuación di- 
ferencial y las condiciones de frontera para la conducción de 
calor a través de la pared, b) obtenga una relación para la varia- 


ción de la temperatura en ella, resolviendo la ecuación diferen- 
cial, y c) determine la temperatura de la superficie aislada de la 
misma. Respuesta: a) 314°C 

2-96 Vuelva a considerar el problema 2-95. Usando la 

relación dada para la generación de calor en la pa- 
red, trace la gráfica de esa generación en función de la distancia 
x en el rango de x = 0 hasta x = Ly discuta los resultados. Use 
el software EES (o cualquier otro semejante). 


Conductividad térmica variahle, k(T) 

2-97C Considere la conducción unidimensional de calor en 
estado estacionario en una pared plana, un cilindro largo y una 
esfera, con conductividad térmica constante y sin generación de 
calor. ^Variará linealmente la temperatura en cualquiera de es- 
tos medios? Explique. 

2-98C En general, ^la conductividad térmica de un medio es 
constante o varía con la temperatura? 

2-99C Considere la conducción unidimensional de calor en 
estado estacionario en una pared plana en la cual la conductivi- 
dad térmica varía linealmente. E1 error cometido en los cálculos 
de transferencia de calor, suponiendo conductividad térmica 
constante a la temperatura promedio es a) ninguno, b) pequeno 
o c) significativo. 

2-100C La temperatura de una pared plana durante la conduc- 
ción unidimensional de calor en estado estacionario varía lineal- 
mente cuando la conductividad térmica es constante. /.Todavía 
es éste el caso cuando la conductividad térmica varía linealmen- 
te con la temperatura? 

2-10IC Cuando la conductividad térmica de un medio varía 
linealmente con la temperatura, ^la conductividad térmica pro- 
medio siempre es equivalente al valor de la conductividad a la 
temperatura promedio? 

2-102 Considere una pared plana de espesor L cuya conduc- 
tividad térmica varía en un rango especificado de temperaturas 
como k(T) = ^q(1 + /37 2 ), en donde k Q y j3 son dos constantes 
determinadas. La superficie de la pared en jr = 0 se mantie- 
ne a una temperatura constante de T ]% en tanto que la superfi- 
cie en x = L se mantiene a T 2 . Si se supone una transferen- 
cia unidimensional de calor en estado estacionario, obtenga una 
relación para la razón de esa transferencia a través de la pared. 

2-103 Considere una capa cilíndrica de longitud L, radio in- 
terior r, y radio exterior r 2 , cuya conductividad térmica varía 
linealmente en un rango especffico de temperaturas como k(T) 
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= Adí 1 + /37), cn donde & 0 y /3 son dos eonstantes defìnidas. La 
superficie interior de la capa se mantiene a una temperatura de 
7 h en tanto que la exterior se mantiene a T 2 , SÌ se supone una 
tiansferencia unidimensional de calor en estado estacionario, 
oblenga una relación para a) la razón dc esa transferencía a tra- 
vés de la pared y b) la distribueión de temperatura T(r) en la 
capa. 

2-1ÍÍ4 Considere una capa esférica de radìo interior y radío 
exterior r 2 , cuya conductividad térmica varía Hnealmente en un 
rango específico de temperaturas como k(T) ~ k Q (l + /37), en 
donde k Q y son dos constantes defìnidas. La superficle interior 
de Ja capa se mantiene a una temperatura de 7 1t en tanto que la 
exterior se mantiene a 7 2 . Si se supone una transferencia unidi- 
mensíonal de calor en estado estacionario, obtenga una relación 
para a) !a razón de esa transferencia a través de la capa y b) la 
distribución de temperatura 7(r) en éste, 

2-105 Considere una placa de 1.5 m de alto y 0.6 m de ancho, 
cuyo espesor cs de 0.15 m. Uno de los lados de la placa se man- 
tiene a una temperatura constante de 500 K, en tanto que el otro 
se mantiene a 350 K. Se puede suponer que la conductividad 
lérmiea de la placa varia Imealmente en esc rango de tempera- 
turas como t(7) — k 0 (l + /37) T en donde k Q = 25 W/m ■ K y /3 
= 8 + 7 x 10’ 4 K" 1 . Descartando los efectos de Jos bordes y su- 
poniendo transferencia unidimensional de calor en estado esta- 
cionario, determine la razón de esa transferencia a iravés de la 
placa. Respuesta; 30,8 kW 

Vuelva a considerar el problema 2-105. Usando 
el software EES (o cualquier otro semejante), tra- 
ce la gráfìca de la razón de conduccíón de calor a través de la 
placa en función de la temperatura del lado caìiente de ésta, en 
el rango de 400 K hasta 700 K. Discuta los resuitados, 


Tema de íirterés especial: 

Repaso de las ecuaeioiies diferenciales 

2-107C ^Por qué con frecuencia se utilizan suposiciones sim- 
plifìcadoras cuando sc derivan ecuaciones diferenciales? 

2-108C i Qué es una variable? ^Cómo distingue una variable 
dependiente de una ìndependiente enun prohlema? 

2-109C ^Una ecuación diferencial puede conlener más de una 
variable independiente? ^Puede contener más de una depen- 
dìente? Dé éjemplos. 

2-lHIC ^Cuál es la interpretación geométrica de una dcriva- 
da? ^Cuái es la diferencia entre las derivadas parciales y las or- 
dinarías? 

2-*! 11C ^Cuál es la diferencia cntre el grado y eJ orden dc una 
derivada? 

2-112C Considere una función^ftx, y) y su derivada parcial 
dfldx. fEn qué condiciones esta derivada parcial será igual a la 
derivada ordinaria df/dx ? 

2-113C Considere una función f(x) y su derivada dfldx. ^Esta 
derivada tiene que ser funcidn de x:? 

2-114C ^Cómo está relacionada la iotegración con la deriva- 
ción? 


2- ì 15C ^Cuál es la diferencia cntrc una ecuacìón aigebraica y 
una ecuación diferencial? 

2-116C ^Cuál es la diferencia cntre una ecuación díferencial 
ordinaria y una ecuación diferencial cn derivadas parcíaJes? 

2-117C ^Cómo se determina el orden de una eeuación dìfe- 
rencial? 

2-H8C ^Cómo distingue una ectiación diferencial Hneal de 
una no lineal? 

2-119C ^Cómo reconoce una ecuación difcrencial lìneal ho- 
mogénea? Dé un ejemplo y explique por qué es lincal y homo- 
génea. 

2-1200 £,En qué difieren las ecuacioues diferenciales con coe- 
ficientes coustantes de aqueilas con eoeficientes variabíes? Dé 
un ejemplo para cada tipo + 

2*121C ^Qué clase de ecuaciones diferenciales se pueden re- 
solver por integración directa? 

2-122C Considere una ecuación dìferencial l íneal y homogé- 
nea de tercer orden. £,Cuántas constantes arbitrarias contendrá 
su solución gcneral? 


Problemas de rspaso 

2-123 Considere un pequeno objeto metalico calicnte de ma- 
sa m y calor específico C que está inicialmente a una tempera- 
tura de 7,. Àhora el objeto se dcja enfriar por convección en un 
medio a una temperatura 7 X , con un coeficiente de transferencia 
de calor de h. Se observa que ia temperatura deì objeio metáli- 
co vaiía uniformemente con el tiempo durante el enfriamiento. 
SĹ se escribe un balance de energía del objeto metálico comple- 
to T deduzca la ecuación diferencial que describe la variación de 
su temperatura con el tiempo, T(t). Suponga conductividad tér- 
mica constante y quc no existe generación de calor en el objeto, 
No resuelva. 



2-124 Considere una bana rectangular larga de iongitud a en 
la dirección x y ancho b en la dírección y que está inicialmente 
a una temperatura uniforme de T r Las superfieies de la barra en 
x = 0 y y = 0 cstán aisladas, en tanto que el calor se pìerde por 
convección desde las otras dos superficies hacia el medio cír- 
cundante que se encuentra a la temperatura 7 X , con un coe- 
ficiente de transferencia de calor de h. Si se supone conductivi- 
dad térmica consiante y transferencia bidimcnsional de calor en 
régimen transitorio, sin generación dc calor, expresc la formula- 
dón matemálica (la ecuaeión diferencial y las condiciorres de 
frontera e inicíales) de este problema de conducción de calor. 
No resuelva. 
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FIGURÀ F2-124 

2- 125 Considere uu ciíindro corto de radio r 0 y ahura H en el 
ciial se genera calor con una velocidad constante de é Q * El calor 
se píerde por convección desde la superfìcie ciiíndrica, en r = 
r fì , hacia el medio circundante que está a la temperatura con 
un coeficiente de transferencia de calor de h, La superfície in- 
ferior del dlnidro, m z — 0, está aislada, en tanto que la su- 
perfìcie superior, en z = H * está sujeta a un flujo uniforme de 
calor, q tr Si se supone conductivídad ténnica constante y trans- 
ferencia hidimensional de calor en estado estacionarío, exprese 
la formulación matemática (la ecuacìón diferencial y las condì- 
ciones de frontera) de este problema de conducdón de calon No 
resuelva. 

2* 1261 Considere un pared plana grande de espesor L — 0,8 ft 
y conduetividad térmica k= 1.2 Bui/h ■ ft - D F + La pared está cu- 
bierta con un matenal que tìene una emísividad de e = 0,80 y 
una absortivídad solar de a — 0,60. La superfìcte interior de la 
pared se mantiene aT\ = 520 R en todo momento, en tanto que 
la exteríor está expuesta a ìa radiación solar que incide a razón 
dc q w [ w = 300 Btu/h ■ ft 2 , La superficie exterior también está 
perdíendo calor por radiacidn hacia el espacío profundo que es- 
tá a 0 K. Detemiine la temperatura de la superficie exterior de la 
pared y la razón de la traosferencta de calor a través de esta úl- 
tíma cuando se alcanzan las condiciones estacionarias de opera- 
cíón, Respuestas: 554 R, 50,9 Btu/h * ft £ 



FIGURA P2-12GI 


2-1271 Repita el problema 2-1261 para el caso en el que no se 
tenga radiación solar que incida sobre la superficie, 

2-128 Considere un tubo de vapor de agua de longitud L, ra- 
dío interior r ]y radio exterior r 2 y conductividad térmica cons- 
tante k. E1 vapor fluye dentro del tubo a una temperatura 
promedio de T r con un coefìciente de transferencia de calor por 
conveccíón de h r La superficie exterior del Lubo cstá expuesta a 


convección hacia el aírc circundante quc cstá a una temperatura 
dc Jq, con un coeficiente de transfcrencia de calor de h 0 , Si se 
supone conducción unìdimensionai de calor en estado esta- 
donario a través del tubo, a) exprese la ecuacidn diferencial y 
las condicioncs de frontera para ìa conducción de calor a través 
del material de dicho tubo. h) obtenga una relación para la va- 
riación de La temperatura en ese materiaJ, resolviendo la ecua- 
ción diferencial, y c) obtenga una relacíón para la temperatura 
dc la supcrlìcie exterior del tubo. 



2-129 La tempcratura de cbullieión dcl nitrdgeno a la presión 
aimosférica al nivel del mar (presión de l aim) es — 196°C. Por 
lo tanto, es comun usar el nitrógeno en los estudìos cientiTicos 
que requíeren bajas temperaturas, dado que la temperatura del 
niirógeno líquido en un tanque abierto a ia atmósfera permane- 
eerá constante a — 196°C, hasta que se agote ei nilrógeno en di- 
cho tanque, Cualquier transferencia de calor hacia el tanque 
conduce a la evaporación de algo del nitrógeno líquido, el cual 
Eiene un calor de vaporización de 198 ki/kg v una densidad de 
8Í0 kg/m 3 . a l atm, 

Considere un tanque esférico de pared gruesa con radio inte- 
rior r ( = 2 m t radio exterior r 2 = 2A m y conductividad térmí- 
ca constante k — 18 W/m ■ °C. E1 tanque está ínicíalmente lleno 
con nitrógeno líquido a 1 atm y — 196*0, y se expone al aire 
ambieme que está a T x = 20 Ù C, con un eoeficiente de transfe- 
rencia de calor de h = 25 W/m 2 - °C. Se observa que la tempe- 
ratura de la superficie Ìnterior del tauque esférico casi siempre 
es igual a ía del nitrógeno que está dentro. Si se supone una 
transferencìa unidimcnsional de calor cn estado estacÌonariOì o) 
exprese la ecuación diferencial y ías condiciones de frontera pa- 
ra la conducción de calor a través del tanque, b) obtenga una re- 
lación para la variación de la temperatura en d material de éste, 
resolviendo la ecuación diferencial, y c) determine la rapidez de 
la evaporación dd nitrògeno líquido en d tanque como resulta- 
do de la transferencia de calor del aire ambientaL 

Respuesta ; c) 1.32 kg/s 

2-130 Repìta el problema 2-129 para e! oxígeno líquido, el 
cual liene una tcmperatura de ebullición de - 183°C, un calor 
de vaporización de 213 kJ/kg y una densidad de l 140 kg/rtf, a 
1 atm. 

2-131 Considere una pared plana grande de cspcsor L = 0.4 m 
y conductivìdad lérmica k — 8.4 W/m * °C. No hay aeeeso al la- 
do intcrior dc la pared. en .t = 0 y, por tanio, no se conocen las 
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condiciones ténnicas en esa superficie. Sin embargo, se sabe 
que la superficie exterior de la pared, en % — L t cuya emisividad 
es s = 0,7, intercambia calor por convección con el aire am- 
biente que está a T* = 25°C, con un coefíciente promedio de 
transferencia de calor de h = 14 W/m 2 - a C, así como por radia- 
ción con las superticies circundantes que están a una temperatu- 
ra promedio de — 290 K. Además, se mide la temperatura 
de la superfície exterior que resulta ser T 2 ~ 45°C. Si se supone 
una transferencia unidimensionai de calor en estado estacíona- 
rio, a) exprese la ecuación diferencíal y las condiciones de fron- 
tera para la conduccíón de calor a través de la pìaca, h) obtenga 
irna relación para la temperatura de ìa superfície exterior de és- 
ta, resolviendo la ecuacìón díferencial, y c) evalúe la temperatu- 
radela superficie interìor de lapared enx- 0. 

Respuesta: c) 64_3°C 



2-132 Se deja una plancha de I 000 W sobre ia tabla de plan- 
char con su base expucsta al aire ambiente que está a 26°C. La 
placa base de Ìa plancha tiene un espesor de L = 0.5 cm, un área 
dc la base de A = 150 cm 2 y conductividad térmica de k = 18 
W/m * °C. La superficie interior de la placa base está sujeta a un 
flujo uniforme de calor generado por los calentadores de resis- 
tencia det interior, La superficie exteríor de dicha placa, cuya 
emisìvidad es s — 0.7, pierde caior por convección hacia ei ai- 
re ambiente con un coeficiente promedio de transferencia de ca- 
lor de h ~ 30 W/m 2 ■ °C, así como por radíación hacia las 
superftcies circundantes que están a una temperatura promedio 
r aÌKá “ 295 K. Descartando cualquier pérdida de calor a través 



de la parte superior de la plancha, a) exprese la ecuación dífe- 
renciai y las condiciones de frontera para ia conducción unidi- 
mensional de caior en estado estacionario a través de la píaca, 
h) obtenga una relación para la temperatura de la superficie ex- 
terior de ésta, resol viendo la ecuación diíerenciaf y c) evalue la 
temperatura de la superficie exterior, 

2-133 Repita el problema 2-132 para una plancha de I 500 W. 

2-1341 E1 techo de una casa consta de una losa de concreto de 
0.8 ft de espesor (k= 1.1 Btu/h ■ ft ■ °F) que tíene 25 ft de ancho 
y 35 ft dc largo. La emisividad de Ìa superficìe exterior del techo 
es 0.8 y se estima que el cocficientc de transfereneia de calor por 
convección es 3.2 Btu/h ‘ ft 2 * °F. En una noche clara de invierno 
se informa que ei aire ambiente está a 50°F, en tanto que la tem- 
peratura del cielo nocturno para la transferencia de calor por ra- 
diación es 310 R. Si la temperatura de la superficie interior del 
techo es 2j ~ 62°F, determine ia temperatura de su superficie 
exterior y la razón de la pérdida de calor a través del mismo 
cuando se aicanzan las condiciones estacionarias de operación. 



y J 

r w 

L 

h 


Concreto 


o V r 


flGURA P2-134I 

2-135 Considere un alambre largo usado como resistencia con 
radio r x = 0.3 cm y conductívídad térmica 1ambns “ 18 W/m - 
°C en el cual se genera calor de manera uniforme a una razón 
constante de è g&lì = 1.5 W/cm 3 , camo resultado del calentamien- 
to por resistencia. E1 aiambre está recubierto con una capa grue- 
sa de plásdca de 0.4 cm cuya conductividad térmica es & p | ásI]CO = 
1.8 W/m - °C. La superficíe exterior de la cubierta de plástico 
pierde calor por convección hacia el aire ambiente quc está a T r _ 
= 25 Q C, coiì un coeficiente combínado promedio de transferen- 
cia de calor de h = 14 W/m 2 * D C. Àl suponer una transferencia 
unidimensional dc calor, determine las temperaturas en el cen- 
tro del alambre y en la interfase aiambre-capa de plástico, en 
condiciones estacionarias. Respuestas: 97. VC, 97.3°G 



CubierEa de plástíco 

FIGURA P2-135 
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2-I3ÍI Consjderc una capa cilíndrica de longitud L f radio ìnte- 
rior r, y radio exterior r 2 coya condjjctìvidad térmica varía en un 
rango específico de temperaturas como k(T } = fc 0 (l + (3T 2 ), en 
donde /^ y /3 son dos constantes determinadas. La superficie ime- 
rior de la capa se mantiene a una temperatura constantc de T h en 
tanto que la exterior se mantiene a T 2 * Si se supone una transfe- 
rencia unidimensional de calor en esiado estacionario, obtenga 
una relación para la razón de esa transferencia a través de la capa. 

2-137 En un reactor nuclear se genera caJor en unas barras ci- 
líndricas de I cm de diámetro de combustible de uranio a razón 
de 4 x I0 7 W/mL Determine la diferencia de temperatura entre 
el centro y la superfìcíe de la barra de combustible. 

Respuesta. 9.0T 


r" 




O Bsiita de combustìbli; 


Ll* 

_1_ 

/ 


FIGURA P2-137 


2-138 Considere una pared plana grande de concreto (k — 
QJl W/m • °C) sujeta a convección en ambos lados, con 7^, — 
21°C y /i, — 5 W/nr ■ °C en el interior y T^ 2 = 8°C y h 2 = 12 
W/m 2 - C C en el exterior. Si se supone una conductividad térmi- 
ca constante, sin generación de calor y radiación despreciable, 
rt) exprese la ecuación diferencial y las condiciones de frontera 
para la conduccíón untdimensional de calor en estado estacio- 
nario a través de la pzired, b) obtenga una reiación para la varia- 
ción de la temperarura en ésta, rcsolviendo la ecuactón dife- 
rencial, y c) evalue las temperaturas en las superfícies interior y 
exterior de la misma. 

2-139 Consídere un tubo de agua de longitud L — I7m, radío 
interior r, = 15 cm, radio exterior r 2 = 20 cm y conductividad 
térmica k = 14 W/m ■ °C + Se genera calor de manera uniforme 
en el materiaJ del tubo por medio de un ealeniador de resisten- 
cia eléctrica de 25 kW. Las superftcies interior y extcrior del tu- 
bo están a T { = 60 Q C y T 2 = 80°C, respeclivamente. Obtenga 
una reiaeión genera! para la distribucíón de lemperaujra dentro 
del tubo eu condìciones estacionarias y determine la temperatu- 
ra en el plano central del mismo. 

2-140 Una pared plana de espesor L « 4 cm tiene una con- 
ductividad térmica de k ~ 20 W/m ♦ K + En el interior de la 
pared, tiene lugar una reacción quíxnica que da como resultado 
una transferencia uniforme de calor, con una razón de è gm = I0 5 
W/m 3 . Un calentador de película de espesor despreciable qtie 
genera un flujo de calor q s = 16 kW/m 2 se encuentra colocado 
entre la pared y una capa aislante. E1 lado opuesto de la pared 
esta en contacto con agua a la temperatura T„ == 40°C. Un ter- 
mopar moniado sobrc la superiìcie de la pared qtie está en con- 
tacto con el agua da una lectura 7; = 90 P C. 

a) Determine el coeficiente de convección entre la pared y 
el agua. 

/;) Demuestre que la disiribución de tempemtura de estado 
estacionario tiene la forma 7Lv) = ax 1 + hx + c y deter- 
mine los valores y unidades de a. b y c. En la figura, se 
muestrae! origen dex 

c) Deterraine la ubícación y el valor de la tempcratura má- 
xima en la pared. ^Se podría hallar esta ubicadón sin 


conoeer a, b y c, pero si se sabe que T(x) es una íunción 
cuadrática? Explique por qué. 



2-141 Una pared plana, de espesor2L = 40 mm y conductivi- 
dad térmica constante k = 5 W/m ■ K, experimenta ima gene- 
ración unií'orme de calor a razón de é gt3n . En condiciones 
estadonarias, la dìstríbución de temperatura en la pared es de la 
forma T(x) = a - bx 2 , donde a ~ 80°C y b = 2 X 10 4 Q C/m 3 , y 
x está dada en metros. E1 origen de la coordenada jr se encuen- 
tra en el plano ìnedio de la pared. 

a) Determine las temperamras de las superficies y trace un 
esquema dc la dìstribucion de temperatura en la pared. 

b) i,Cuál es la razón volumétrica de generación de calor T 
è ** 

c) Determine los tlujos de calor en las superficies, q s (~L)y 

4 ( L )- 

d) ^CuálesIa relación entre estos llujos, ía razón de gene- 
ración de calor y la conftguración geométrica de la pa- 
red? 

2 -142 Tiene lugar conducción unìdimensional estacionaria de 
calor en una plancha larga de ancho W (en la dirección del flujo 
de caÌor T -V) y espesor Z. La conduciividad témiica de la plancha 
varía con la temperatura eomo k = k*l(T* + T), donde T es la 
temperatura (en K) y k* (en W/m) y 7* (en K) son dos cons- 
tantes. Las temperaturas en x = 0 y x - W son T {ì y 7 \ Vt res- 
pectivamente. Demuestre que el flujo de calor en operación 
estacionaria se expresa por 



Astmtstno, calcule e! flujo de calor para 7^ = 1000 K, T 0 — 600 
K t T w = 400 K, k* = 7X JO 4 W/nt y W = 20 cm. 

2*143 Se gencra caior uniformeiuente, a razcm de 2.6 x I0 f> 
W/m 3 T en una bola esférica (k = 45 W/m ■ C C) de 24 cm de 
dìámetro. La boía se expone a agua con hielo a 0°C. con un co- 
eficiente de transferencta de calor de 1200 W/nr ■ °C + Deter- 
mine las temperaturas en el centro y en la superíìcie de la bola, 

Problemas de examen tle fumtamentos de ingenterta (Fl) 

2-144 La ecuación de la conducción dc calor en un medìo, en 
su forma más sencilla, se expresa como 
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En las que siguen, selecdone la proposición errénea. 

a) EI medio tiene forma cilíndrica. 

b) La conductividad térmica del medio es constame. 

c) La transferencia de calor a través del medio es esta- 
cionaria. 

íf) Se tiene generación de calor dentro deJ medio. 
e) La conducción de ca!or a través del medio es unidimen- 
sionaL 

2-145 Considere un medio en el que la ecuación de la con- 
ducción de caìor se expresa en su forma más sencilla como 


11/ él\ = I^I 

r 2 dr\ < ir ) a Bt 


a) ^La transferencia de calor es estacionaria o transitoria? 

b) ^La transferencia de calor es unidimensionaf bìdimcn- 
sional o tridimensional? 

c) ^Hay generación de caíor en el medio? 

d) ^La conductividad térmíca deì medio es constante o va- 
riab!e? 

£) ^El medio es una pared pìana, un cilíndro o una csfera? 

f) ^Esta ecuación diferencial para la conducción del calor 
es l ineal o no lineal? 

2-146 Una manzana de radio R está perdìendo calor de mane- 
ra estacionaria y uniforme desde su superficie exterior hacia cl 
aire del medio ambiente que está a la temperatura TL, con un 
coeficiente de convección de h 7 y hacia las superficìes de 
alrededor que están a !a temperatura T alred (todas las temperatu- 
ras son absolutas). Asimismo, se genera caior dentro de ia man- 
zana de manera uniforme, a razón de è gen por unidad de 
volumem Si deuota la temperatura de la superficie exterior, la 
condición de frontera en la superficie exterior de la manzana se 
puede expresar como 


a) -k 


b) -k 


dT 

dr 

dT 


dr 


= h(T s - r B ) + e<j(T* - T^) 

r=R 

= / 1 ( 7 ;, - 7’») + £<t(T* - r^d) + è 


gca 


, t, dT 

c) k — 
dr 


d) k 


dT 

dr 


- h{T s - 7L) + ea(T$ - T&J) 


= h(T s -Tf + za(TÌ-T^) + 


4irR*/3 


w=r 4 ttR ^ 

e ) Ninguna de eOas 

2“ 147 Un horno de forma esfcrica está perdiendo calor en 
forma estacionaria y uniforme desde su superfície exterion que 
tìene radio R , hacia el aire del medio ambiente que está a la tem- 
peratura conun coefícienle de convección de h, y hacia las 
superficies de alrededor que están a ìa temperatura llred (todas 
las lemperaturas son absoiutas). Si T,, denota la temperatura de 
la superficie exterior, la condición de frontera en la superfície 
exterior del horno se puede expresar como 


, .dT 
a) -k — 
dr 


= /t(7fi - r„) + z<J(Tt - T'L) 


b) -k 


dT 

dr 


= h(T 0 - r„) - s<j(TÌ - TU 




C) k 


dT 

dr 


= h(T a - r») + s<r(7’n - T* m ) 


r- Jt 


. , dT 
d) k — 
dr 


= h(T, - rj - e<t(T* - Tin) 


e) k(4irR 2 ) 


dT 

dr 


= h(T u - r„) + ecr(7o - T* m ) 


2-148 Una pared p 1 ana de espesor L se sujeta a conveccidnen 
ambas superfìcies, con la temperatura del medio ambiente 7L, y 
coefjcíente de transferencia de calor en la superficie ìnterior, 
y los valores correspondientes 7L 2 y h 2 en la superfície exterior. 
Si se toma la dirección positiva de x como la quc va desde la su- 
pcrfície interior hacia ia exterior, la expresión correcta para la 
condición en la frontera por conveccìón es 


a) 

h) 


c) 


dT( 0) 

k^^hdm-U)) 

dx 

dT(l) 

k— 2 = h 2 [T(L) - T ^)1 
dx 

dT( 0) 

-k’~ = h ì [T M -T« 1 )] 


d) —k —— = hJT*i - ToS 

dx 

e) Ninguna de ellas 

2-149 Considere la conducción unidimensional estacionaria 
de calor a través de una parcd plana, una capa cilíndrica y una 
capa esférica, de espesor uniforme con propìedades termofísicas 
constantes y sin generación de energía térmica. La configu- 
ración geométrica en la cual la variadón de la temperatura en la 
dirección de la transferencia de calor será lineal es 
a) la pared plana b) el casco cilíndrico 

c) el casco esférico d) todas elias éf) nìnguna de ellas 


2-150 Considere una pared plana grande de espesor L, con- 
ductividad térmíca k y área superfícial A La superfícíe 
izquierda de la pared se expone al alre del medio ambiente a 7J 
con eoefìciente de transferencìa de calor de //, en tanto que la 
superfìcie derecha está aislada. La variación de la temperatura 
en la pared para ìa conducción unidimensional estacionaria dc 
calor, sin generación de calor, es 


a) T(x) 


KL ~x) 


h) 

c) 

d) 

e) 


T(x) 

T(x) 

T(x) 

T(x) 


h(x + 0.5 L) T * 



= (L - x) 

= 7-« 


2-151 Se detcrmina que la variación de !a temperatura en una 
pared plana es T(x) = 65x + 25, donde x cstá enmyT está en 
Q C. Si la temperatura en una de las superficies es de 38°C, el es- 
pesor de la pared es de 

(?) 2 m h) 0.4 m c) 0.2 m íi)0.1m e) 0.05 m 

2-152 Se determina que la varìación de la temperalura en una 
pared plana es T(x) = 110- 48.r, donde x está en m y T está en 
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°C. Si el espesor de la paied es de 0.75 m, ia dìfereneia de tem~ 
peratura enlre sus superficies ìnterior y exterior es 

íí) J I0°C b)14°C c) 55°C d) 36°C e)lVC 

2-153 Las tcmperaturas en las superficies interior y exierior 
de una pared píana de 15 cm de espesor son 40°C y 2S°C, res- 
pectivamente. La expresión para la variación unìdimensional 
estacionaria de temperatura en la pared es 

a) T(x) = 2Sx + 40 b) T(x) = -40x + 28 

c) T(x) = 4ík + 28 d) Tix) = -SQx + 40 

e) T(x) = 4ÙX- 80 

2-154 Se genera calor en un calentador eléctrico cilfndrico y 
largo, de 0.3 cm de diámetro, a razón de 150 W/cm 3 . El flujo de 
calor en la superfìcic de calor en operación estacionaria es 
a) 42.7 W/cm 2 b) 159 W/cm : c)150W/cm 2 

d) 10.6 W/cm 2 e) 1L3 W/cm 2 

2455 Se genera caior en un material radiactivo esférìco de 8 
cm de diámetro, cnya condnctividad témiica es de 25 W/m * D C, 
de manera untforme y a razón de 15 W/cm 3 . Si se mide la tem- 
peralura superfìcial del material en 120°C T la temperatura en el 
centro del mismo en eí curso de la operación estacionaria es 
a) 160 Ú C 6)280°C c) 212°C 

d) 360°C e) 600°C 

2-156 Se genera calor en un material radiactívo esférico de 3 
cm de diáinetro, de manera uniforme y a razón de 15 W/cm 3 . El 
calor se dìsipa hacìa el medio que lo rodea y que está a 25°C T 
con un coefìciente de transferencia de calor de 120 W/rrr + °C. 
La temperatura superficial dd material en operación esta- 
cionaria es 

d) 56°C b) 84°C c) 494°C d) 650°C e) 108°C 

2-157 Se genera calor de manera uniforme en una barra sólída 
de 4 cm de diámetro y 16 cm de largo (k — 2.4 W/m ■ °C). Las 
temperaturas en el centro y en la superfìcie de la barra son 
2Ì0°C y 45respectivamente. La razón de la generación de 
calor dentro de la barra es 

a) 240 W b) 796 W c)10J3W 

d) 79 620 W e) 3.96 X 10* W 

2-15K Un flujo de calor solar, q Jt íncide sobre una acera cuya 
conduclìvidad térmíca es la absortividad solar es a s y el coe- 
ficiente de transferencia de calor por convccción es h. Si se 
toma la direeción .r positiva hacìa el cielo y se descarta el inter- 
cambio por radiación con las superfìcies dc alrededor. la condi- 
cìón correcta en la frontera para la superfìcie de esta acera es 

§*p Jj 1 

a) -Jt x = a,q s b) -k~ = h(T — TJ 

dx dx 

c) -k “ = h(T - 7J - a ;4 d) h(T- TJ = a s q K 

dx 

e) Ninguna de ellas 

2-159 Fluye agua caliente por un rubo de PVC (k — 0.092 
W/m * K) cuyo diámetro interior es de 2 cm y cl exterion de 2 + 5 
cm. La lemperatura de la superficie interior de este tubo es de 
35°C y la de la superficie exterior, de 20°C La razón de la 
transfereneia de calor por unidad de longitud del tubo es 
a) 22.8 W/m h) 38.9 W/m c) 48 + 7 W/m 

d) 63.6 W/m é) 72.6 W/m 

2-160 La conductìvidad lérmica de un sólido depende de su 
temperatnra como k — aT + b , donde a y b son constantes. La 


temperatura en una capa plana de este sólido, a medida qne con- 
duce el caloq es expresada por 

a) aT + b = x + C 2 b) aT + b — Cfjd + Ci 
c) aT 1 + bT = C f x + C 2 d) — aT 2 + bT — Cjjr + C 2 
e) Ninguna de ellas 

2-161 Los granos cósechados, como el trigo, pasan por una 
reacción exotérmica volumétrica mìentras se encuentran altna- 
cenados. Si no se comrola de maneru apropiada, esta generación 
de calor eausa que estos granos se deterioren o, incluso, se pro- 
duzcan incendìos. Se almacena trigo (k — 0,05 W/m - K) sobre 
el suelo (una superfìcìe adiabática, efectivameme) cn capas de 5 
m de espesor. Se hace que alre a 20°C ernre en contacto con la 
superfícíe superior de esta capa de irigo, eon h — 3 W/m : ■ K. 
La distribución de temperatura en el interíor de esta capa es ex- 
presada por 


T-T á 
To - T t 



donde T s es la temperatura de la superfìcie superior, r fl es la de 
la inferior, x se mide hacia arriba desde el suelo y Ĺ es eì espe- 
sor de ta capa. Cuando la temperatura de la superfície superior 
es de 24°C, ^cuá! es la temperatura del irigo próximo al suelo? 
a) 39 °C b)5ì°C c ) 72°C d) 84 Q C e) 9Ì°C 

2-162 La co n d ic í 6n de fron te ra dc 1 a ec u ac Ì ón de cond ucción, 
para una superficie adiabática, si se considera la dirección n 
como normal a la superfície, es 

a) 7 = 0 b) dTIdn = 0 c) d^Tídn 2 = 0 

■ d) d'Tìdn- =0 e) -kdTidn = ) 

2-163 ^CuáJ de las siguientes es la expresión correcla para la 
ecuación de conducción unidimensionaL de estado estacionario 
y de conductividad térmica constame, para un cilindro con ge- 
neración de calor? 



Prolilemas de disefio y ensayo 

2464 Escríba un ensayo sobre la generacìón de calor en las 
harras de combustible nuclear. Obtenga informacíón sobre los 
rangos de generacíón de calor, la variación de la generacińn de 
calor con la posición en las varillas y la absorcion de la radia- 
ción emittda por el medio de enfriamiento. 

24 65 Escriba un programa interactivo para computado- 

ra para calcular la razón de la transferencia de ca- 
lor y el valor de la temperatura en cualquier punto en el medio, 
para la conducción unidimensional de calor en estado estacio- 
nario en una capa cilíndrica larga T para cualquier combinación 


http://gratislibrospdf.com/ 




129 

CAPÍTULQ 2 


de condìciones de frontera de temperatura especffica, flujo 
específíco de calor y convección. Ejecute el programa para cin- 
co conjuntos diferentes de condiciones específicas en la fron- 
tera. 

2-166 Escriba un programa ínteractivo para computadora pa- 
ra calcular la razón de la transferencia de calor y e! valor de la 
temperatura en cualquíer punto en el medio, para la conducción 
unidiniensional de caíor en estado estacionario cn una capa es- 
férica, para cualquier combinación de condiciones de frontcra 
de temperatura específica, flujo específico de calor y convec- 


ción. Ejecutc e! programa para cinco conjuntos diferentes de 
condiciones cspecíficas de fmntera. 

2-167 Escriba un programa interactivo para computadora pa- 
ra calcular la razén de la transferencia de calor y eì valor de la 
temperatura en cualquìer punto en el medio, para la conducción 
unidimensional de calor en esíado estacionario en una pared 
plana cuya conductividad térmìca varía lìneaìmente como k(T) 
= ko( 1 + /37’), en donde las constantes k a y (3 son especificadas 
por el usuario, para condiciones de frontera de temperatura es- 
pecífica. 
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CONDUCCIÓN DE CALOR 
EN ESTADO ESTACIONARIO 



E n el análisis de transferencia de caior con frecuencía se tiene interés en la 
razón de esa transferencia a través de on medio, en condiciones y tempe- 
raturas superficiales estacionarìas. Ese tipo de problemas se pueden 
resolver eon facilidad sin la tntervención de ecuacìones diferendales, median- 
te la introducción de los conceptos de resisíencia térmica , de manera anáioga 
a los problemas sobre circuitos eléctricos. En este caso, la resìstencia térmica 
corresponde a la resistencia eléctrìca, !a diferencia de temperatura a la tensión, 
y la rapidez de la transferencia de caior a la corriente eléctrica. 

Se inicia esle eapítulo con la conducción unidimensional de calor en estado 
estacionarìo en una pared plana, un cilindro y una esfera, y se desarrollan re- 
laciones para la resìstencia ténnica en estas configuraciones geométricas. 
Tambíén se desarrollan relaciones de la resistencia térmica para condiciones 
de frontera de convección y radiación. Se apìica este concepto a problemas de 
conducción de calor en paredes pianas, cìlindros y esferas de capas múhiples 
y se generaJìzan hacia sistemas que comprenden transferencìa de calor en dos 
o tres dimensiones. También se discute ia resistencia térmica por contacto y 
el coeficiente toial de transferencìa de calor y se desarrollan relaciones para 
el radio crítico del aislamiento para un cilindro y una esfera. Por dltimo, se 
discute la transferencia de calor estacionaria desde superficies con aíetas y al- 
gunas configuraciones geométricas complejas comunes de encontrar en la 
práetiea. a través del uso d efactores de fonna en ìa conduccìón, 

OBJETIVOS 

Cuando e! lector termine de estudiar este capítulo r debe ser capaz de: 

■ Entender ei concepìo de resistencia térmica y sus limitacìones, y desarrollar redes de 
resistencias térmìcas para problemas prácticos de conducción del calor 

■ Resolver problemas de conducción de calor en estado estacionarìo en los que intervengan 
confìguracìones geométricas rectangulares, cilíndrìcas o esféricas de capas múltíples 

m Desarrollar una comprensión intuitiva de la resistencia térmíca por contacto y de las 
circunstancias en las que puede ser significatìva 

■ Identifìcar las apiicaciones en las que realmente el materíal aislante puede incremen- 
tar ia transferencia de calor 

m Analízar las superficies con aletasy evaluarcon cuánta eficienciay efectìvidad iasale- 
tas mejoran la transferencía de calor, y 

■ ResoSver problemas prácticos de conducciór multidímensional del calor, usando ios 
factores detorma. 
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FIGURA 3-1 

E1 flujo de calor a través de uua pared 
es imìdimensional cuando la 
temperatura de ésta varía sólo en una 
dirección. 


3-1 ■ CONDUCCIÓN DE CALOR EN ESTADO 
ESTACIONARIO EN PAREDES PLANAS 

Considere la conducción estacionaria de calor a través de las paredes de una 
casa durante un día de inviemo. Se sabe que se pierde calor en forma contínua 
hacia el exteríor a través de la pared, Intuitivamente se siente que la transfe- 
rencia de calor a través de la pared es en la direccìón normal a la superficie de 
ésta y no tíene lugar alguna transferencia de calor sìgnificativa en ella en otras 
direcciones (figura 3-1). 

Recuerde que la transferencia de calor en cíerta dirección es impulsada por 
el gradiente de temperaiura en esa dirección. No habrá transferencía de calor 
en una dirección en la cual no hay cambio en la temperatura. Las mediciones 
de La temperatura en varios lugares sobre la superficíe ìnterior o exterior de la 
pared confirmarán que la superficie de una pared es casi ìsotérmica. Es decir, 
las temperaturas en la parte superior e inferior de la superfìcie de una pared, 
así como en ìos extremos derecho e ízquierdo, son casi las mismas. Por lo tan- 
to, no hay transferencia de caior a través de la pared de la parte superior hacia 
abajo, o de izquierda a derecha, pero se tiene una diferencia considerable en 
las temperaturas entre las superficies interior y exterior de dicha pared y, por 
tanto, transferencia de calor significativa en la dirección de la superficie inte- 
rior hacia la exterior. 

E1 espesor pequeno de la pared hace que el gradiente de temperatura en esa 
direccìón sea grande. Àdemás, si las temperaturas del aire dentro y fuera de la 
casa permanecen constantes, entonces la transferencia de calor a través de 
la pared de una casa se puede considerar coino estacionaria y unidìmensional. 
En este caso, la temperatura de la pared presentará dependencia sólo en una 
dirección (es decir la dirección x) y se puede expresar como T(x ), 

Nótese que la transferencia de calor es la úníca interacción de energía que 
interviene en este caso y no se tiene generación de calor, por tanto, el balance 
de calor para la pared se puede expresar como 


Razen de la 
iransferencia de calor 
hacia la pared 


Razón de la 
transferencia de calor 
l hacia afuera de la pared y 


Razón dei 
cambío de la energía 
de la pared 


o bien. 


Q enl Q sal 


dE. 


f pared 


dt 


( 3 - 1 ) 


Pero dE^^ldt = 0 para la operación estacionaria, puesto que no hay cambio 
en la temperatura de la pared con el tiempo en ningun punto, Por io tanto* la 
razón de la transferencia de calor hacia la pared debe ser igual a la razón de la 
transferencia hacia afuera de ella. En otras palabras, la razón de la transferen- 
cia de calora través de la pared debe ser constante ? Q etì nd.p^có ~ constante. 

Considere una pared plana de espesor L y conductividad térmica promedio 
k. Las dos superficies de la pared se mantienen a temperaturas constantes de 
T\ y T 2 - Para la conducción unidimensional de calor en estado estacionarìo a 
través de la pared, tenemos T(x). Entonces, la ley de Fourier de la conducción 
de calor para la pared se puede expresar como 

(W) (3-2) 


donde la razón de la transferencia de caior por conducción, Qcmd^á V ^r ea 
À de la pared será constante, Por lo tanto, dT/dx = constante, lo cual significa 
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que la íemperatura a través de ìa pared varía lìnealmente con x. Es decir, la 
distribución de temperatura en la pared, en condiciones estacionarias, es una 
línea recta (figura 3-2). 

A1 separar la variable en la ecuación anterior e integrar desde x = 0, donde 
T(0) — T ì% basta a' = L, donde T(Ĺ) = r 2 , se obtìene 

í Q cond H pared dx Í ^T 

Jr-T, 

A1 realízar las integraciones y reacomodar da 

fi™,d.p. irc d = kA (W) Í3-3) 

que es idéntìca a la ecuación 3-L Una vez más, la razón de la conducción de 
calora través de una pared plana es proporcional a la conductìvìdad térmìca 
promedio, al área de la pared y a la dìferencia de temperatura, pero es ìnver- 
samente proporcionai al espesor de la pared. Asimìsmo, una vez que se cuen- 
ta con la razón de la conducción de calor, se puede determinar la temperatura 
T(a) en cualquier ubicación a al reemplazar T 7 en la ecuación 3-3 por T y L 
por a. 

El concepto de resistencia térmica 

La ecuación 3-3 para la condueción de calor a través de una pared plana se 
puede reacomodar para tener 


CDfld 



FIGURA 3-2 


En eondiciones estacionarias, la 
dislribución de temperatura en una 
pared plana es una línea recta. 


donde 


Q cond parad 


T t - t 2 

p 


m 


R 

"l*«d £4 


(°CAV) 


(3-4) 


(3-5) 


es la resistencia térmica de ta pared en contra de la conducción de calor o sim- 
plemente la resistencia a ia conducción de la pared. Note que la resistencia 
térmica de un medio depende de ía configuración geométrica y de las propie- 
dades térmicas del medio. 

La ecuación antes dada para la transferencia de calor es análoga a la rela- 
ción para el flujo de corriente eléctrica ì, expresada como 


/ = 


V1-V2 


(3-6) 


donde R e = L/a e A es ia resistencia eléctrica y V| — V 2 es la caída de voltaje 
a lo largo de la resistencia (a e es la conductividad eléctrica). Por tanto, la 
razón de ìa transferencia de calor a través de una capa corresponde a la co- 
rriente eléctrica, la resistencìa térmica a la resistencia eléctrìca y la diferen- 
cia de temperatura a la caída de voltaje en la capa (figura 3-3). 

Considere la transferencia de calor por convección de una superficie sólida 
de área A s y temperatura T s hacia un fluido cuya temperatura en un punto 
suficienlemente lejos de la superficie es T w con un coeficiente de transfe- 
rencia de calor por convección h. La ley de Newton del enfriamiento para la 
razón de transferencia de calor por convección, Q com = hA s (T s — T x ), se pue- 
de reacomodar para obtener 

Q conv = (W) (3-7) 

A CUI1V 


T •-VWWV^—^ h 

R 

a} Flujo de calor 

. V l ~ V 2 

V I*-WWW l - =!l,v 2 

K 

b) Flujo de corrietue elécirica 

FIGURA 3-3 

Analogía entre los conceptos de 
resistencia térmica y eléctrica. 
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donde 



à m 

*-—™-A/VV\A/\A'-* T-x 

R = -L 
conv / l4 

FiGURA 3*4 


Esquema para ìa resistencia a la 
conveccìón en una superfide. 


(°CAV) (3-8) 

es la resistencia térmica de la superficie conlra la conveceíón de calor o 5 sim- 
plemente, la resistencia a la convección de la superfìcie (figura 3-4). Note 
que cuando el coeficiente de transferencia de calor por convección es muy 
grande (h —> la resistencia a la convección se hace cero y T s ~ 7"*. Es de- 
cir, la superficie no ofrece resìstencìa a la conveccìón y, por tanto, no desace- 
lera el proceso de transferencia de calor. Se tiende a esta situación en ia 
pfáctica en ias superíicies en donde ocurren ebullición y condensación. Asi- 
mismo, note que la supeilìcie no tiene que ser plana. La ecuacìón 3-8 para la 
resistencia a la conveeción es válida para superficies de cualquier forma, 
siempre que sea razonable la suposición de que h = constante y uniforme. 

Cuando la pared está rodeada por un gas, los efectos de la radiación, que 
hemos ignorado hasta ahora, pueden ser significativos y es posible que sea ne- 
cesario considerarlos. La razón de la transferencia de calor por radiación en- 
tre una superficie de emisividad s y área A s , que está a la temperatura T SÌ y las 
supeificies circundantes a alguna temperatura promedio L alred se puede expre- 
sar como 


Srad — £trA,(T? - 7^) = h^A s (T s - T lísvd ) 


r - r„ 


(W) 


(3-9) 


donde 




hfùá A s 


(KAV) 


(3-1D) 


es la resistencìa térmica de una superficie contra la radiacíón, o bien, la resis- 
tencía a !a radiación y 


hmd 


AÁT Q ^T Asii ) " ea{ C + t *'^{T s + t ìIk<í ) 


(W/m 2 ■ K) (3-11) 


Q 




T i 
\ 

Sóíido 

Ó' 



—VVVvW—* ^áUeá 


es el coefìciente de transferencia de ealor por radiación. Note que tanto T s 
como 7; lrcd dehen estar en K en la evaluación de h ríìii , La definición del eoefi- 
ciente de transferencia de calor por radìación permite expresar la radiacíón en 
forma conveniente, de manera artáloga a la convección, en términos de una dì- 
ferencía de temperatura. Pero depende con intensidad de la temperatura, 
en tanto que, por lo comun, /t conv no depende de eila. 

Una superficie expuesta al aire circundante comprende convección y radia- 
ción de manera simultánea y la transferencia de caìor total en la superfìcie se 
determina al suinar (o restar, sì tienen direcciones opuestas) las componentes 
de radiación y de convección. Las resistencias a la conveccìón y a la radiacion 
son paralelas entre sí, como se muestra en la figura 3-5 y pueden provocar al- 
gunas complicaciones en la red de resìstencias térmicas. Cuando T^ é ™ 7^, 
el efecto de radiación se puede tomar en cuenta de manera apropiada al reem- 
plazar h en la relación de la resistencia a la convección por 


FIGURA 3-5 

Esquema para las resistencias a la 
convección y a la radiación en una 
superfìcíe. 


^combmado ^conv ^rad (W/ltl ’ K) (3-12) 

donde /t combìnad o es el coefìciente de transferencia de calor combinado, De 

esta manera, se evitan todas las complicaciones asociadas con la radiación. 
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/=- 


T,-V, 


R e.t + R e,2 + R t,ì 


-WWVNA- 


'V.2 

-AAAAMA 


V. 3 


■AWAAA 


Analogía 

eléctrica 


FIGURA 3-6 

Red de resistencias térmicas para la transferenck de calor a través de una pared plana sujeta a convección 

sobre ambos lados, y la analogía eléctrica. 


Red de resistencias térmicas 

Considere ahora la transferencia de calor unídimensional en estado estaciona- 
rio a través de una pared plana de espesor L ? área A y conductividad térmica k 
que está expuesta a la convección sobre ambos lados hacia fluidos a las tem- 
peraturas y con coeficientes de transferencia de calor h } y h 2 , respec- 
tivamente, como se muestra en la figura 3-6. Si se supone que T^ 2 < T x h 
la variación de la temperatura será como se muestra en la figura, Note que la 
temperatura varía en forma lineal en la pared y tiende asintóticameme a y 
T* 2 en los fluidos, a medida que se aleja de la pared. 

En condiciones estacionarias, se tiene 


Razón de la 

convección de calor \ = 
hacia la pared 


Razón de la 
conducción de calor 
a través de la pared 


Razón de la 
convección de caíor 
desde la pared 


o sea 


Q =h { A(T ml 


- Tj) - kA 



= h 2 A(T 2 - T x2 ) 


(3-13) 


la cual se puede reacomodar corno 


^ T x \ T } 

Ty ~ T 2 

T 2 

Q ~ \!h\A 

L/kA 

l/h 2 A 

T& i ” T\ 

r-T 2 

T 2 — T* 2 

^oonv, 1 

^pared 

^conv, 2 


(3-14) 


http://gratislibrospdf.com/ 























_ 136 _ 

TRANSFERENCIA DE CALOR Y MASA 



FIGURA 3-7 

Una identidad matemática útiL 


►ó= iow 



2’C/W « 15 P CAV 3 g C/W 


at=£r 

FIGURA 3-8 

La caída de temperatura a través de 
una capa es proporcional a su 
resistencia térmica. 


A1 sumar los numeradores y los denominadores, da {figura 3-7) 


Q - 



(W) 


(3-t5) 


donde 

R** = R wm . i + = = Í7Á + é + O ( ° C/W) (3 ' 16) 

Note que el área A de la transferencia de calor es constante para una pared pla- 
na y la razón de esa transferencia a través de una pared que separa dos medios 
es igual a la diferencia de temperatura dividida entre la resistencia térmica to- 
tal entre los medios. Note también que las resistencias térmicas están en serie 
y la resistencia térmica equivalente se determina simplemente al sumar cada 
una de las resistencias, precisamente como en las resistencias eléctricas co- 
nectadas en serie. Por tanto, todavía se aplica la analogía eléctrica. Se resume 
esto al expresar: la rapidez de la transferencia de calor estacionaria entre dos 
supetftcies es igual a la diferencia de temperatura dividida entre la resisten- 
cia térmica total entre esas dos superficie.s. 

Otra observacìón que se puede hacer a partir de la ecuación 3-15 es que la 
razón de la caída de temperatura con respecto a la resistencia térmica a través 
de cualquier capa es constante y, de este modo, la caída de temperatura a tra- 
vés de cualquier capa es proporcìonal a la resistencia térmica de ésta. Entre 
mayor sea la resìstencia, mayor es la caida de temperatura. De hecho, la ecua- 
ción Ò ~ A TÌR se puede reacomodar para obtener 

AT=QR (°C) (3-17) 


la cual indica que la caída de temperatura a través de cualquier capa es igual 
a la razón de la transferencia de calor muttiplicada por la resìstencia térmica 
de esa capa (figura 3-8). Posiblemente se recuerde que esto también se cum- 
ple paia la caída de voltaje a través de una resistencia eléctrica cuando la co- 
rriente eléctrica es constante. 

À veces resulta conveniente expresar la transferencia de calor a través de un 
medio de una manera análoga a la ley de Newton del enfriamiento, como 

Q = UAAT (W) (3-18) 

donde U es el coeíìciente de transferencia de calor total. La comparación de 
las ecuaciones 3-15 y 3-18 revela que 

UA = ~ (3-19) 

“icual 

Por lo tanto, para una unìdad de área, el coeficiente de transferencia de calor 
total es igual a! inverso de la resistencia térmica total. 

Note que no se necesita conocer las temperaturas superficiales de la pared 
para evaluar la razón de la transferencia de calor estacionaria a través de ella. 
Todo lo que se necesita conocer son los coeficientes de transferencia de ca- 
lor por convección y las temperaturas de ios fluidos en ambos lados de la pa- 
red. La temperatura superficial de esta última se puede determinar como se 
describió antes al aplicar e! concepto de resistencia térmica, pero se toma la 
superficie a la cual se le va a determinar la temperatura como una de las su- 
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perficies teiminales. Por ejemplo, una vez que se evalúa Q, se puede determi- 
nar la temperatura superficial 7", a partir de 


Q = 


^conv* I 


T* i ~ T x 

1 /h,A 


(3-20) 


Paredes planas de capas múltiples 

En la práctica, a menudo se encuentran paredes planas que constan de varias 
capas de materiales diferentes. Todavfa se puede usar el concepto de resisten- 
cia térmica con el fín de determìnar la razón de la transferencia de calor esta- 
cionaria a través de esas paredes compuestas . Como es posible que el lector ya 
haya conjeturado, esto se hace símplemente al darse cuenta de que la resisten- 
cia a la conducción de cada pared es LfkA conectada en serie y aplicando la 
analogía eiéctrica. Es decir, al dividir la dìferencìa de temperatura que existe 
entre las dos superfícies a las temperaturas conocidas entre la resistencia tér- 
mìca total que presentan ambas. 

Considere una pared plana que consta de dos capas (como un muro de ladri- 
llos con una capa de aislamiento). La razón de la transferencia de calor esta- 
cionaria a través de esta pared compuesta de dos capas se puede expresar 
como (figura 3-9) 


Q - 



(3-21) 


donde /? total es la resistencia térmica total , expresada como 


/^tí>tal ^L'unvv 1 ^parL'd, I "f 2 T ^Ĺtínv^ 2 


1 , _^ì_ , ^2 1 

h t A k } A M hA 


(3-22) 



FIGURÀ 3-9 

Red de resistencias térmìcas para la 
transferencia de calor a través de una 
pared pkna de dos capas sujeta a 
convección sobre ambos lados. 


j* 1-—vwvw- 


AA/VWNA- 


conv. I — 


R 


k.A 


WWWW 

R _ L 2 


WWWV-•IW 2 


k t A 


conv. 2 “ 


_ 1 

hyA 
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Los subíndices 1 y 2 en las relaciones R pareiì antes dadas indican la primera y 
la segunda capas, respectivamente. También se pudo obtener este resultado al 
seguir el procedimiento utilizado antes para el caso de una sola capa, al notar 
que la razón de la transferencia de calor estacionaria, Q , a través de un medio 
de capas múltiples es constante y, por consiguiente, debe ser la misma a través de 
cada una de las capas. Note, a partir de la red de resistencias térmicas, que di- 
chas resistencias están en serie y, por tanto, la resistencia térmica total es sim- 
plemente la suma aritmética de cada una de las resistencias térmicas que se 
encuentran en la trayectoria de la transferencia de calor. 

Este resultado para el caso de dos capas es análogo al de utia sola capa , ex- 
cepto en que se suma una resistencia adicional por la capa adicional. Este re- 
sultado se puede extender para paredes planas que constan de tres o más 
capas , al sumar una resistencia adicional por cada capa adicional. 

Una vez que se conoce Q , se puede determinar una temperatura superficial 
desconocida 7} en cualquier superficie o interfasey, a partir de 


T — T 

Para hallar Tỳ Q = —^-- 

^conv.l 

Para hallar T 2 : ] 

'Vonv.l + K \ 

Para hallar Tỳ Q = 

"conv.2 

FIGURA 3-10 

Evaluación de las temperaturas 
superficial y en la interfase cuando se 
dan 7«,, y y se calcula Q . 


Q = 


7 / - Tj 


'íoial. i j 


(3-23) 


donde T { es una temperatura conocida en el lugar i y /? lolal? _y es la resistencia 
témiica total entre los lugares i y j. Por ejemplo, cuando se dispone de las tem- 
peraturas de los fluidos, 7 X] y T x2 , para el caso de dos capas mostrado en la fi- 
gura 3-9 y se calcula Q a partir de la ecuación 3-21, se puede detemiinar la 
temperatura T 2 en la interfase entre las dos paredes, a partir de (figura 3-10) 


Q = 


Tx, - T 2 


^conv. 




parcd. I 


Tqo, T 2 
h x A k^A 


(3-24) 



Esquema para el ejemplo 3-1. 


La caída de temperatura a través de una capa se determina con facilidad me- 
diante la aplicación de la ecuación 3-17, al multiplicar Q por la resistencia tér- 
mica de esa capa. 

E1 concepto de resistencia térmica se usa con amplitud en la práctica debi- 
do a que es intuitivamente fácil de entender y ha probado ser una herramienta 
poderosa en la resolución de una amplia gama de problemas de transferencia 
de calor. Pero su uso queda limitado a los sistemas a través de los cuales la 
razón de la transferencia de calor, Q , permanece constante ; es decir, a siste- 
mas que implican transferencia de calor estacionaria , sin generación de calor 
(como el calentamiento por resistencia o las reacciones químicas) dentro del 
medio. 


EJEMPL0 3-1 Pérdida de calor a través de una pared 

Considere una pared gruesa de 3 m de alto, 5 m de ancho y 0.30 m de espesor, 
cuya conductividad térmica es k = 0.9 W/m • °C (figura 3-11). Cierto día, se 
miden las temperaturas de las superficies interior y exterior de esa pared y re- 
sultan ser de 16°C y 2°C, respectivamente. Determine la razón de la pérdida de 
calor a través de la pared en ese día. 

S0LUCIÒN Las dos superficies de la pared se mantienen a temperaturas espe- 
cíficas. Debe determinarse la razón de la pérdida de calor a través de la pared. 
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Suposiciones 1 La transferencia de calor a través de la pared es estacionana, 
dado que las temperaturas superficiales permanecen constantes en los valores 
especificados. 2 La transferencia de calor es unidìmensional, puesto que cua- 
lesquiera gradientes sìgnificatívos de temperatura existen en la dìrección del in- 
terior hacia el exterior. 3 La conductivídad térmica es constante. 

Propiedades Se da la conductividad térmìca como k - 0.9 W/m ■ 

Análisis Dado que Ea transferencia de calor a través de la pared es por conduc- 
cìón y el área de ésta es^3mx5m = 15 m 2 f la razón estacionaria de la 
transferencia de caior a través de esa pared se puede determinar con base en 
la ecuación 3-3 


Ò = kA 



(0.9 W/m ■ C C)(15 m 2 ) 


(16 - 2)°C 
0.3 m 


= 630 W 


Se pudo también determinar la razón esfacionaria de la transferencía de calor a 
través de 1a pared al hacer uso del concepto de resistencia térmìca, a partir de 


Q = 


A^pared 

o 

“paied 


donde 


fipared kA (0.9 W/m ■ °C)(15m 2 ) 
Al sustituir, se obtiene 


03 m 


= 0.02222 Ú C/W 


é° 0 ( Ò2222-C/W - a0W 


Oiscusión Éste es el mismo resultado obtenido con anterioridad. Note que la 
conducción de calor a través de una pared p!ana P con temperaturas superficía” 
les especifícadas, puede determinarse dírecta y fácMmente sin utilizar el con- 
cepto de resistencía térmica. Sln embargo P este concepto es una herramienta 
valiosa en problemas más complejos de transferencìa de calor t como el lector 
verá en los ejemplos que siguen, Además, las unidades W/m ■ X y W/m a K para 
la conductividad térmìca son equìvaíentes y, por consiguiente, pueden ser ín- 
tercambiadas. Éste es también el caso de °C y K para las diferencias de tem- 
peratura. 


I EJEMPIQ3-2 Pérdida de calor a través de una ventana 
de una sola hoja 

Consìdere una ventana de vìdrio de 0.8 m de alto y 1.5 m de ancho r con un es- 
pesor de 8 mm y una conductividad térmica de k - 0,78 W/m ■ Determíne 
la razón estacionaria de la transferencia de calor a través de esta ventana de vì- 
drio y la temperatura de su superfície interior para un día durante el cual el 
cuarto se mantiene a 20°C r en tanto que la temperatura del exterior es de 
-10°C. Tome los coefìcientes de transferencia de caior de las superficies ìnte- 
rior y exterior de la ventana como hi = 10 W/m 2 * Ù C y h 2 = 40 W/m a ■ a C, los 
cuales incluyen los efectos de la radiación. 

I SOLUCIÓN Se considera la pérdida de calor a través de una ventana de vidrio. 
Se deben determínar la razón de la transferencia de calor a través de la venta- 
na y 1a temperatura de la superficle interior. 
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FIGURA 3-12 

Esquema para el ejemplo 3-2. 


Suposiciones 1 La transferencia de calor a través de la ventana es estacíonaria, 
dado que las temperaturas superficiales permanecen constantes en los valores 
especificados. 2 La transferencia de calor a través de la ventana es unidimen- 
sional ya que cualesquiera gradientes significativos de temperatura exìsten en 
la dirección desde e! interior hacia el exterior. 3 La conductividad térmica es 
constante, 

Propiedades Se da que la conductividad térmica es k = 0.78 W/m ■ °C. 
Análisis Este problema está relacionado con conducción a través de la venta- 
na de vidrìo y convección en sus superficies, y se puede manejar de la mejor 
manera al usar el concepto de resístencia térmica y dibujar la red de resisten- 
cias térmicas, como se muestra en la figura 3-12. Dado que el área de la ven- 
tana es A = 0.8 m x 1.5 m = 1.2 m 2 , cada una de las resistencias se evalúan 
a partír de sus definiciones como 




V, I 


1 __ 1 _ 

h t A (10 W/m 2 ■ °C)(1.2 m 2 ) 


0.08333°C/W 


p — — 

“vjdrici 

JD _ & 

“d ^conv, 2 


0.00B m 


vidrio M (0.78 W/m ■ °C)( 1.2 m 2 ) 

1 1 


M (40 W/m- • °C)(1.2 m 2 ) 


= 0.00855°C/ W 

= 0.02083°C/W 


Ya que la$ tres resistencías están en serie, ta resístencia total es 

^toEsi = ^conv, i + ^vidrio + iW.2 = 0,08333 + 0.00855 + 0.02083 
= 0,1I27°C/W 


Entonces la razón de transferencía de caior estacionaria a través de Sa venlana 
queda 



[20 - (-10)]°C 
QM2TC/W 


= 266 W 


Si se conoce la razón de la transferencia de calor, se puede determinar la tem- 
peratura de la superficie interíor a partir de 

* T\ 

Q = +- 1 —> 7-1 - 7 -», - QK ™,. 

' v conv,t 

= 20°C - (266 W)(0.08333°C/W) 

= —2.2°C 


Discusión Note que la temperatura de la superfieie interior de la ventana de vi- 
drio está a -2.2°C, aun cuando la temperatura del aire en el cuarto se manten- 
ga a 20°C. Temperaturas superficiales así de bajas son del todo indeseables, ya 
que causarán que se empańen las superficies interiores del vidrio o incluso que 
se forme escarcha sobre ellas cuando la humedad en el cuarto sea alta. 


EJEMPLO 3-3 Pérdida de calor a través de ventanas 
de hoja dobíe 

Considere una ventana de hoja doble de 0.8 m de alto y 1.5 m de ancho que 
consta de dos capas de vidrio de 4 mm de espesor (k = 0.78 W/m ■ °C) se- 
paradas por un espacio de aire estancado de 10 mm de ancho (k = 0.026 
W/m ■ °C). Determine ia razón de transferencia de calor estacionaria a través de 
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la ventana de hoja doble y la temperatura en la superficìe interior para un día 
durante el cual el cuarto se mantiene a 20 6 C, en tanto que la temperatura del 
exterior es de -10°C. Tome ìos coeflcientes de transferencia de calor por 
convección en las superficies interior y exterior como hi = 10 W/m 2 • °C y h 2 = 
40 W/m 2 • °C, respectivamente, los cuales incluyen los efectos de la radiación. 

SOLUCIÓN Se considera una ventana de hoja doble. Se deben determinar la 
razón de la transferencia de calor a través de la ventana y la temperatura de la 
superficie interior. 

Análisis Este problema de ejemplo es idéntico al anterior, excepto en que el vi- 
drio sencillo de 8 mm de la ventana se reemplaza por dos vidrios de 4 mm de 
espesor que encierran un espacio de aire estancado de 10 mm de ancho. Por lo 
tanto, la red de resistencias térmicas de este problema comprenderá dos resis- 
tencias adicionales a la conducción correspondientes a las dos capas adiciona- 
les, como se muestra en la figura 3-13. Dado que el área de la ventana es una 
vez más A - 0.8 m X 1.5 m = 1.2 m 2 , cada una de las resistencias se evalúa 
a partir de sus definiciones como 


R, = Rr. 


1 

M 


_1_ 

(10 W/m 2 • °C)(1.2 m 2 ) 


= 0.08333°C/W 


Vìdrio Vidrìo 



Esquetna para el ejemplo 3-3. 


Jíi = Rj = R 

Rl = R, ire = 


vìdiio 



__ 0.004 m 

k,A (0.78 W/m • °C)(Ì. 

_ 0.01 m _ 

(0.026 W/m • °C)(1.2m 2 ) 


~r = 0.00427°C/W 
2 m 2 ) 

= 0.3205°C/ W 


R„ 


= R, 


conv, 2 ' 


1 

h 2 Á 


_1_ 

(40 W/m 2 ■ a C)( 1.2 m 2 ) 


= 0 + 02083°C/W 


Como las cuatro reststencias están en serie T la resistencia total es 


^conv, I ~^~ ^vidrio, I ~^~ ^aìre ~^~ ^vidrio, 2 3“ /^conv. 2 

= 0.08333 + 0,00427 + 0.3205 + 0.00427 + 0.02083 
= 0.4332°C/W 


Entonces la razón de transferencìa de calor estacionaria a través de ía ventana 
queda 



[20- (-iO)re 
0,4332°C/W 


- 69,2 W 


la cual es alrededor de una cuarta parte dei resultado obtenido en el ejemplo 
anterior. Esto expliea ia popuiarìdad de las ventanas de hoja doble e incluso trí- 
ple en los climas fríos. En este caso, ia drástica reduccìón en la razón de la 
transferencía de calor se debe a la gran resistencìa térmìca de la capa de aíre 
entre los vidrìos, 

En este caso f la temperatura de la superficie ínterior dé ta ventana será 
T\ = r K] - QR CWVt i = 20°C - (69,2 W)(0.08333°C/W) = 14.2° C 


la cual es consìderablemente más alta que tos -2.2°C obtenidos en el ejemplo 
anterìor. Por !o tanto, una ventana de hoja dobte rara vez se empana, Una ven- 
tana de hoja dobte tambìén reducirá la ganancìa de calor en verano y f en con- 
secuencia, reduce los costos del acondicíonamienfo del aìre. 
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F1GURA 3-14 

Difítribución de temperaiura y líneas 
de flujo de calor a lo largo de dos 
placas sólidas compriniìdas entre sí 
para el caso del contacto perfecto e 
imperfecto. 



a) Contacto térmico itleal (perfecto) 



Interfase 


Capa.2 

Cafda 
de lemperatura 


b ) Contacto térmico real (imperfecto) 


3-2 - RESISTENCIA TÉRMICA POR CONTACTO 


Flecha ús carga 
Collarfn 
de alineaiiuenlo 
Placa superior x 
BoJa dc dcctń 
Caletitadores 
en haz 
BJoque de calentadores 
Mncsira superior 
de prneba 

Muestra inferior 
de prneba 

Medìdor inferior 
de flujo de calor 

Placa fría 

Cclda de carga 

Bohi de acero 
Placa inferior 


Placa basc - 


Carga aplicada 



de la eatnpana de vidrio 


FIGURA 3-15 

Montaje experímental tipico para la 
determinación de la resistencia por 
contacto térmico (tomado dc Song 
et al .). 


En el análisis de la conducción de caìor a través de sólidos de capas múltiples, 
se supuso un “contacto perfecto” en la interfase de dos capas y, como conse- 
cuencia, ninguna caída de temperatura en dicha interfase. Éste sería el caso 
cuando las superftcies son perfectamente lisas y producen un contacto perfec- 
to en cada punto. No obstante, en la realidad incluso las superficies planas que 
aparentan estar lisas a simple vista resultan estar más bien ásperas cuando se 
examinan con un microscopio, como se muestra en la figura 3-14, con nume- 
rosos picos y valles. Es decir, una superficie es microscópicamente áspera sin 
importar cuán lisa parezca estar. 

Cuando dos superficies de ese tipo se comprimen una contra la otra, los pi- 
cos forman buen contacto material, pero los valles formarán vacíos con aire. 
Como resultado, una interfase contendrá numerosas brechas de aire de tama- 
nos variables que actúan como aìslamiento debido a la baja conductividad tér- 
mica del aire. Por tanto, una interfase ofrece alguna resistencia a la 
transferencia de calor, y esta resistencia por unidad de área de la interfase se 
llama resistencia térmica por contacto, R c . E1 valor de R c se determina expe- 
rimentalmente usando un montaje como el que se muestra en la figura 3-15 y, 
como es de esperar, se tiene una dispersión considerable de los datos debido a 
la dificultad para caracterizar las superfìcies. 

Considere la transferencia de calor a través de dos barras metálicas de área 
de sección transversal A que se comprimen una contra la otra. La transferen- 
cia de calor a través de la interfase de estas dos barras es la suma de las trans- 
ferencias a través de los puntos de contacto sólido y de las brechas en las 
áreas donde no se tiene contacto y se puede expresar como 

Q ~ Q conuclo 4 Q brecha (3-25) 

También se puede expresar de manera análoga a la ley de Newton del enfria- 
miento como 


Q = h c A Ar iate(fa8e 


(3-26) 
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donde A es el área aparente de la intcrfase (que es igual a! área de la sección 
transversal de las barras) y A7’ inlerfase es la diferencia efectiva de temperaiura 
en dicha interfase. La cantidad h c , que corresponde al coeficiente de transfe- 
rencia de caior por convección, se llama conductancia térmìca por contacto 
y se expresa como 


Q/A 

L = - (W/m 2 • °C) (3-27) 

A7*- 

Está rdacionada con la resistencia térmica por contacto por 

R v = J- = (m 2 . »CfW) (3.23) 

K Q/A 

Es decir, la resístencia térmica por contaclo es ía ínversa de la conductancìa 
térmica por contacto. Por lo general, en la Hteratura se da la conductancia, pe- 
ro el concepto de resìsiencia térmica por contacto es un mejor vehículo para 
explicar el efecto de la interfase sobre la transferencia de ealor. Note que R c 
representa la resìstencia térmica por contacto por imidad de área. La resisten- 
cía térmica para la ìnterfase completa se obtiene al dividir R c entre el área apa- 
rente A de dicha interfase, 

La resistencia térmica por contacto se puede determinar a partir de Ia ecua- 
ción 3-28 al medir la caída de temperatura en la interfase y al dividirla entre el 
Hujo de calor en condiciones esiacionarias. EI valor de la resistencia térmica 
por contacto depende de la aspereza de ía superficìe y de las propìedades de 
los materiales, así como de la temperatura y de la presión en la interfase y del 
tipo defluido atrapado en ésta. La situacìón se vuelve más compleja cuando 
las placas se sujetan por medio de pemos, tornillos o remaches puesto que, en 
ese caso, la presión en la interfase no es uniforme. En ese caso, la resistencia 
térmiea por contacto también dependc dei espesor de la placa, del radio del 
pemo y del tamano de la zona de contacto. Se observa que la resistencia tér- 
mica por contacto disminuye al disminuir la aspereza superýìdal y al aiimen- 
tar ta presión en la interfase, como es de esperar. La mayor parte de íos 
valores de !a resistencia térmica por contacto determinados experìmentalmen- 
te eaen entre 0.000005 y 0.0005 m- ■ °C/W (el rango correspondíente de la 
conductancia térmica por contacto es 2 000 a 200 000 W/m- ■ °C). 

Cuando se analiza la transferencia dc calor en un medio que consta de dos o 
más capas, lo primero que se necesíta saber es si la resistencia térmica por 
contacto es sìgnifìcatìva o no. Se puede responder esta pregunta al comparai 
las magnitudes de las resístencias térmicas de las capas con los valores típicos 
de la resistencia lérmica por contacto. Por ejemplo, la resìstencia térmica de 
una capa de 1 cm de espesor de un material aislante por unidad de área super- 
ficial es 




v , aisÌAmiento 


L 

k 


0.01 m 


0.04 W/m ■ °C 


= 0.25 m 2 ■ q C/W 


en tanto que para una capa de cobre de 1 cm de espesor es 

- § - m w/‘ m m -c - a000026 ml • " c/w 

A1 comparar los valores antes dados con los valores típicos de la resìstencia 
ténmica por contacto, se concluye que ésta es significativa e incluso puede do- 
minar la transferencia de calor para buenos conductores de caior como ìos me- 
tales, pero puede descartarse para los malos conductores de calon como los 
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TABLA 3-1 

Conductancia térmica por contacto 
para placas de aluminio con fluidos 
diferentes en la interfase, para una 
aspereza superficial de 10 p,m y una 
presión en esa interfase de 1 atm 
(tomado de Fried). 


Fluido en la 
interfase 

Conductancia 
por contacto, h c , 
W/m 2 • °C 

Aire 

3 640 

Helio 

9 520 

Hidrógeno 

13 900 

Aceite de siliconas 

19 000 

Glicerina 

37 700 


Presión de contacto (psi) 



— No recubierto 
— Recubierto 

FIGURA 3-16 

Efecto de los recubrimientos metálicos 
sobre la conductancia térmica por 
contacto (tomado de Peterson). 


aislamientos. Esto no es sorprendente, puesto que los materiales aislantes 
constan en su mayor parte de espacios llenos de aire, precisamente como la 
misma interfase. 

Se puede minimizar la resistencia térmica por contacto mediante la aplica- 
ción de un líquido térmicamente conductor, llamado grasa térmica, como el 
aceite de silicona, sobre las superficies, antes de comprimir una contra la otra. 
Ésta es una práctica común cuando se sujetan componentes electrónicos, co- 
mo los transistores de potencia a los sumideros de calor. También se puede re- 
ducir la resistencia térmica por contacto reemplazando el aire que se encuentra 
en la interfase por un mejor gas conductor , como el helio o el hidrógeno, co- 
mo se muestra en la tabla 3-1. 

Otra manera de minimizar la resistencia por contacto es insertar una hoja 
metálica suave , como estano, plata, cobre, níquel o aluminio, entre las dos su- 
perficies. Los estudios experimentales demuestran que se puede reducir la re- 
sistencia térmica por contacto en un factor de hasta 7 por una hoja metálica en 
la interfase. Para obtener la máxima eficacia, las hojas deben ser muy delga- 
das. En la figura 3-16 se muestra el efecto de los recubrimientos metálicos so- 
bre la conductancia térmica por contacto para varias superficies metálicas. 

Existe una incertidumbre considerable en los datos sobre la conductancia 
por contacto que se encuentran en la literatura y debe tenerse cuidado al usar- 
las. En la tabla 3-2 se dan algunos resultados experimentales para la conduc- 
tancia por contacto entre superficies metálicas semejantes y diferentes, para 
usarlos en los cálculos preliminares de diseno. Note que la conductancia tér - 
mica por contacto es la más alta (y, por tanto, la resistencia por contacto es la 
más baja) para los metaìes suaves con superficies lisas a alta presión. 


EJEMPL0 3-4 Espesor equivalente para la resistencia 
por contacto 

Se mide la conductancia térmica por contacto en la interfase de dos placas de g 
aluminio de 1 cm de espesor y resulta ser de 11 000 W/m 2 ♦ °C. Determine el » 
espesor de la placa de aluminio cuya resistencia térmica sea igual a la de la in- I 
terfase entre las placas (figura 3-17). 

1 


SOLUCIÓN Se debe determinar el espesor de la placa de aluminio cuya resis- 
tencia térmica sea igual a la resistencia térmica por contacto. 

Propietìades La conductividad térmica del aluminio a la temperatura ambien- 
te es k = 237 W/m • °C (tabla A-3). 

Análisis Dado que la resistencia térmica por contacto es la inversa de la con- 
ductancia térmica por contacto, esa resistencia es 



_ 1 _ 

11 000 W/m 2 • °C 


= 0.909 X 10~ 4 m 2 • °C/W 


Para una unidad de área superficial, la resistencia térmica de una placa plana 
se define como 



donde L es el espesor de la placa y k es la conductividad térmica. Si se consi- 
dera R = R c , se determina el espesor equivalente a partir de la relación antes 
dada como 

L = fcR c = (237 W/m * °C)(0.909 X 10' 4 m 2 - °C/W) = 0.0215 m = 2.15 cm 
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TABLA 3-2 

Conductancìa térmica por contacto de algunas superficies metálicas en aire (tomado de varias fuentes) 


Material 

Condición de 
ta superficie 

Aspereza, jxm 

Temperatura, °C 

Presióm MPa 

W/m 2 - °C 

Parejas de metales idénticos 






Acero inoxidable 416 

EsmeriJada 

2.54 

90-200 

0,17-2.5 

3 800 

Acero inoxidable 304 

Esmerilada 

1.14 

20 

4-7 

1 900 

Aluminio 

Esmerilada 

2.54 

150 

1.2-2.5 

11400 

Cobre 

Esmertlada 

1.27 

20 

1,2-20 

143 000 

Cobre 

Cepillada 

3,81 

20 

1-5 

55 500 

Cobre (al vacío) 

Cepilíada 

0,25 

30 

0.7-7 

11 400 

Parejas de metales diferentes 





Acero inoxidable: 




10 

2 900 

aiuminio 


20-30 

20 

20 

3 600 

Acero inoxidable: 




10 

16 400 

aíuminìo 


1,0-2.0 

20 

20 

20 800 

Acero Ct-30: 




10 

50 000 

alumìnio 

Esmerìlada 

1.4-2.0 

20 

15-35 

59 000 

Acero Ct-30: 




10 

4 800 

aluminio 

Cepíllada 

4,5-7,2 

20 

30 

8 300 





5 

42 000 

Aluminio-cobre 

Esmerilada 

1.17-1.4 

20 

15 

56 000 





10 

12 000 

Aluminìo-cobre 

Cepìllada 

4,4-4.5 

20 

20-35 

22 000 


*Dìuídanse los valores dados entre 5,678 para convertir a Btj/h ■ ft* ■ °F, 


Discusion Note que la interfase entre las dos placas ofrece tanta resistencia a 
1a transferenda de calor como una placa de aluminío de 2.3 cm de espesor. Re- 
sulta ínteresante que P en este caso f la reststencia térmica por contacfo es ma- 
yor que la suma de las resistencías térmìcas de las dos placas. 


EJEMPLQ3-5 Resistencia por contacto de los transistores 

Cuatro transístores idénticos de potencìa con caja de aluminìo están sujetos a 
uno de los lados de una placa cuadrada de cobre de 20 cm X 20 cm y 1 cm de 
espesor (k = 386 W/m * Ù C) por medio de tornìllos que ejercen una presión pro- 
medio de 6 MPa (figura 3-18). E1 área de ia base de cada transistor es 8 cm 2 y 
cada uno de ellos está colocado en el centro de una sección de 10 cm x 10 em 
que constituye ia cuarta parte de la placa. Se estíma que la aspereza de la ín- 
terfase es alrededor de 1.5 pm. Todos los transistores están cubiertos de una 
gruesa capa de plexiglas, que es un mal conductor del calor y, por tanto f todo 
el calor generado en 1a unión del transistor debe ser disipado hacìa el ambien- 
te que está a 2CTC, a través de la superficie posterior de la placa de cobre, Ei 
coeficiente combinado de transferencia de calor por convección/radíación en 
la superficie posterior se puede tomar como 25 W/m 2 * P C, Sí la temperatura de 



r— 

Placa ] PJaca 

] Fìaca 

1 i equìvalente 

i 2 

] de alummíG 

1 

i 

1 

1 

1 cm i 2.15 cm 

i 1 cm 

T r 

ì i 

i i 


FIGURA 3-17 

Esquema para el ejemplo 3-4. 
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20°C 


il cm 


de cobre 

FIGURA 3-18 


\ 

Cubiena 
70°C de plexiglas 


Esquema para el ejemplo 3-5* 


la caja del transistor no debe sobrepasar los 70^0, determine la potencia máxì- 
ma que cada transístor puede disípar con seguridad y el salto de temperatura 
en la interfase caja-placa. 

SOLUCIÓN Cuatro transìstores ìdéntìcos de potencia están sujetos a una pla- 
ca de cobre, Para una temperatura máxìma de ta caja de 70°C T se deben deter- 
minar la disipacìón máxima de potencía y el satto de temperatura en la ìnter- 
fase* 

Suposiciones 1 Exìsten condiciones estacionarías de operacìón. 2 La transfe- 
rencla de caíor se puede considerar como si fuera unìdimensíonab aun cuando 
se reconoce que, en aigunas partes de la placa, Sa conducción de calor será bi- 
dìmensìonal, dado que el área de la placa es mucho más grande que e3 área de 
ia base del transistor. Pero ia gran conductividad térmica del cobre minimizará 
este efecto. 3 Todo el calor generado en la unión se dìsipa a través de ia super- 
fìcíe posterior de la placa, ya que ios transistores están cubiertos por una grue- 
sa capa de plexigias. 4 las conductìvidades térmicas son constantes. 
Propiedades Se da ta conductividad térmica dei cobre como k - 386 W/m * 
°C. La conductancia por contacto se obtiene de ta tabla 3-2 como h c — 42 000 
W/m 2 ■ °C, la cual corresponde a !a ìnterfase cobre-aluminìo para el caso de una 
aspereza de 1.3-1.4 p,m y una presión de 5 MPa, la cual es sufìcientemente 
cercana a la que se tíene. 

Análisis Se dice que el área de contacto entre 1a caja y la placa es de 8 cm 2 y 
el área de esta últìma para cada transistor es de 100 cm 2 . La red de resisten- 
cias térmìcas de este problema consta de tres resisìencias en serie (interfase, 
placa y convección), las cuales se determina que son 


1 




h A (42 000 W/m 2 ■ °C)(8 X 10- 4 m 2 ) 


= 0.030°C/W 


0.01 m 


V™ m (3S6 W / m ■ “0(0.01 m 2 ) 

R = _J_ = _ 1 _ 

conv h„A (25 W/m 2 - °C)(0.01 m 2 ) 


= 0.0026°C/W 


= 4,0°C/W 


Entonces la resístencia térmìca totai es 
*io«i = + ^piaca + = 0*030 + 0.0026 + 4.0 - 4X)32ó°C/W 

Note que la resistencia térmica de una pfaca de cobre es muy pequeha y se 
puede ignorar por completo. Entonces se determina que la razón de !a transfe- 
rencía de calor es 


AT (70 — 20)°C 

O = 4+C = Ju-.— L — — 12 4 w 

u /e total 40326°C/W 

Por io tanto, el transístor de potencia no debe operarse a níveles de potencia 
mayores que 12.4 W, si la temperatura de la caja no debe sobrepasar los 70 D C. 
El salto de temperatura en la interfase se determina a partir de 

= (12*4W)(0.030°C/W) - 03TC 

que no es muy grande. Por to tanto, inciuso si se etímina por completo !a resis- 
tencia por contacto térmico en la interfase, en este caso se bajará 1a tempera- 
tura de operaclón del transistor en menos de 0A°C. 
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3-3 ■ REDES GENERALIZADAS DE RESISTENCIAS 
TÉRMICAS 

También se poede usar el coneepto de resistencìa térmica o la analogía eléc- 
trìca para resolver problemas de transferencia de calor en estado estacionario 
que comprenden capas en paraleìo o disposiciones combinadas serie-paralelo. 
Àun cuando ese tipo de problemas con frecuencia son bidimensionales o in- 
cluso tridimensionales, se pueden obtener soluciones aproximadas suponien- 
do transferencia unidimensional de calor y utilizando la red de resistencias 
térmicas, 

Considere la pared compuesta que se muestra en la figura 3-19, la cual 
consta de dos capas paralelas. La red de resistencias térmicas, que consta de 
dos resistencias en paralelo, se puede representar como se muestra en la figu- 
ra. Puesto que la transferencia total de calor es la suma de las transferencias a 
través de cada capa, se tiene 

- T 2 T v - T 2 / 1 1 \ 

0-0, + e,—+ + (3-29) 

Si se utiliza la analogía eléctrica, se obtiene 



Aíslamiento 



Q 


G,- 


-^wvwv- 

R t 

à 2 — 

-wvw- 


+ 62 

FIGURA 3-19 

Red de resistencias térmicas para dos 
capas paralelas. 


donde 


1 


= ± + ± 
*1 «2 


R 


lotal 


Rt + R 2 


(3-31) 


ya que las resistencias están en paralelo. 

Considere ahora la disposición combinada serie-paraìelo que se muestra en 
la figura 3-20. Una vez más, la razón total de la transferencia de calor a través 
de este sistema compuesto se puede expresar como 


Q - 


T:-T x 


(3-32) 


donde 


^loial R\2 "^" ^conv 


R^R 2 
Rì + R 2 


+ /?3 + R Ci 


(3-33) 


R t = 


T\ 

lc i A j 


T 2 




ktA-,’ 


R — 


1 

m 3 


Í3-34) 


Aìslainieiuo 


z 1 -: 

® k t 

*3 

® *2 


——-- 

Lií—1 


h,T x 


Q 


Qt- 


R* 


-±WvV±- 


-ww-vww/— * 


FIGURA 3-20 

Rcd de resistencias térmicas para una 
disposición combinada serie-paralelo. 


Una vez que se evaluan cada una de las resistencias térmicas, se pueden deter- 
minar con facilidad la resistencia total y la razón total de la transferencia de 
calor a partir de las relaciones antes dadas. 

EI resultado que se obtenga será un tanto aproximado, puesto que las super- 
ficies de la tercera capa es probable que no sean isotérmicas y es posible que 
ocurra transferencia de calor entre las dos primeras capas. 

Dos suposiciones que por lo común se establecen al resolver problemas 
multidimensionaies complejos sobre transferencia de caior al tratarlos como 
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unidimensionales (es decir, en la dirección x) 7 usando la red de resistencias 
térmicas, son 1) cualquier pared plana normal al eje xes isotérmica (es decir, 
se supone que la temperatura varía sólo en la dirección x) y 2) cualquier pla- 
no paralelo al eje x es adiabático (es decír, se supone que la transferencia de 
calor ocurre sólo en la dirección x). Estas dos suposiciones conducen a redes 
diferentes de resístencias y, como consecuencia, a vaiores diferentes (pero s por 
lo general, cercanos) para la resistencìa térmica total y, por tanto, para la trans- 
ferencia de calon E1 resultado real se encuentra entre estos dos valores, En las 
configuraciones geométricas en las cuales la transferencia de calor ocurre de 
manera predominante en una dirección, cualquíera de los dos enfoques condu- 
ce a resultados satisfactorios. 



3 --4* — 16 cm 4*2-*] 


*, «1 


- W— 

r 4 




—— 



FIGURA 3*21 

Esquema píira el ejemplo 3-6. 


EJEMPL0 3-6 Pérdida de calor a través 
de una pared compuesta 

Una pared de 3 m de alto y 5 m de ancho consta de íadrilfos de 16 x 22 cm 
de seccion transversal horizontal {k - 0.72 W/m - °C) separados por capas de 
mortero (k = 0.22 W/m ■ °C) de 3 cm de espesor. También se tienen capas de 
mortero de 2 cm de espesor sobre cada fado del ladrillo y una espuma rígida (k 
= 0,026 W/m ■ °C) de 3 cm de espesor sobre el lado interior de la pared, como 
se muestra en la figura 3-21. Las temperaturas dentro y fuera son de 20 C C y 
— ÌO^C, respectivamente, y los coeficìentes de transferencia de calor por con- 
veccíón sobre los lados interìor y exterior son h x = 10 W/m 2 - °C y h 2 ~ 25 
W/m 2 ■ °C a respectivamente, Sì se supone transferencia de calor unidímensio- 
nal y se descarta la radiación, determine la razón de la transferencia de cafor a 
través de la pared. 

SOLUCIÓN Se da ia composición de una pared compuesta. Se debe determi- 
nar la razón de la transferencía de calor a través de la pared. 

Suposiciones 1 La transferencia de calor es estacíonana dado que no hay indi- 
cación de cambío con el tiempo. 2 La transferencia de calor se puede conside- 
rar como st fuera unidimensionaf ya que se realiza de manera predominante en 
la dírección x. 3 Las conductividades térmìcas son consfantes. 4 La transferen- 
cia de cafor por radiacíón es despreciable. 

Propiedades Se da que fas conductivídades térmicas son k = 0,72 W/m ■ °C, 
para fos ladrillos, k = 0,22 W/m ■ °C, para las capas de mortero y k = 0.026 
W/m - °C, para la espuma rigida* 

Anàlisis Existe un patrón en la construcción de esta pared que se repite cada 
25 cm de distanda en la direccìón vertical. No hay variación en la direccìón 
horìzontal, Por lo tanto, se consídera una porclón de 1 m de profundidad y 
0.25 m de alto de ta pared, ya que es represenfativa de toda efla. 

Si se supone que cualquier seccíón transversal de fa pared normal a la direc- 
ción xes isotérmica , la red de resistencìas térmicas para la sección representa- 
tiva de la pared queda como se muestra en la figura 3-21. Cada una de fas 
resístencias se evalúa como 


p _ d — f — y 

' CDnv ' ’ M (10 W/m 2 • °C)(0.25 X l rtr) 


R, = R, 


0.03 m 


i espun , a m (0 026 w/m o C )(0.25 X 1 m 2 ) 
L 0.02 m 


= 0.4 n C/W 


= 4.6°C/W 


Rt Rh fí " 10r,e ' 0 - laí0 kA (0.22 W/m ■ °C){0.25 X 1 m 2 ) 
= 0.36°C/W 
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/íi — — R. 


mortcro, cenlno 


Ĺ = 0.16 m 

kA (0.22 W/m ■ Ù C)(0.015 X 1 m 2 ) 


= 48.48°C/W 

R = R = A = _ 0 16m _ 

4 ladnllo M (0 72 W/m . o C)(0 22 X 1 m 2 ) 
1 _ 1 

R " ~ Rcom '- ~ M “ (25 W/m 2 • °C)(0.25 X 1 m 2 ) 


= 1.01°C/W 

= 0.!ó°C/W 


Las íres resistencìas /? 3í R A y /? 5 de en rnedìo son paraleías y su resistencta 
equivalente se determina a partír de 


K 



JL 

K 


1 

48.48 



1 

48.48 


1.03 W/°C 


lo cual da 


*eomWo = 0*97°C/W 

Ahora todas las resistencias están en serie y la resistencía total es 

/^EoiaJ “/?, + /?] + ^ Ktt rncditì K ^ K 

= 0.4 + 4.6 + 0.36 + 0.97 + 0.36 + 0.16 
= 6.87°C/W 


Entonces la razón de transferencía de calor estacionaria a través de la pared 
queda 

a T »i - K 2 [20 - (-10)]°C , _ „ r , , ń ^ 

Q = -—5 -= — 7 ono^»u - = 4.37 W (por area supeificial de 0.25 rrr) 

/^Eota] 6 -o7 Í-/W 

o sea r 4.38/0.25 = 17.5 W por m 2 de área. E3 área total de ia pared es A = 
3 m X 5 m = 15 m 2 . Entonces la razón de !a transferencia de calor a través de 
toda la pared queda 

Ó«*x = U7.5 W/m 2 )(15 m 2 ) = 263 VV 

Por supuesto, este resultado es aproxímado, ya que se supuso que la tempera- 
tura dentro de la pared varía sólo en una dirección y se ignoró cualquier cambìo 
de temperatura (y, por tanto t transferencia de calor) en ias otras dos díreccio- 
nes* 

Discusión En ìa solucíón antes dada, se supuso que cuaiquier seccíón trans- 
versa! de la pared normal a la dirección xes isotérmica , También se pudo resol- 
ver este problema yendo hacìa eì otro extremo y suponer que las superficies 
paralelas a la dirección xson adiabáticas. En este caso, la red de resistencias 
térmicas será como se muestra en la figura 3-22. Al seguir el enfoque que aca- 
ba de descríbirse, se determina que la resístencía térmica total en este caso es 
^Wai “ 6.97°C/W, lo cual es muy cercano al valor de 6.85°C/W obtenido con 
antenoridad. Por tanto, cualquiera de los dos enfoques da aproxímadamente el 
mismo resultado en este caso. Este ejemplo hace ver que, en la práctica, se 
puede usar cualquiera de los dos enfoques para obtener resultados satisfacto- 
rios. 



Rj 

-w/-w- 



---VW“—w- 



FIGURA 3*22 

Red alternatìva de resistencias 
térmicas para el ejemplo 3-6, para el 
caso en que se consideran adiabáticas 
las superficies paralelas a la direccíón 
primaria de transferencia de calor 
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FtGURA 3-23 

En un tubo que conduce agua caliente 
el calor se pierde hacia el aire del 
exterior en la dirección radial y, cotno 
consecuencia, la tramferencia de calor 
desde un tubo largo es unidimensional. 



FIGURA 3'24 

Tubo cilíndrico largo (o casco 
esférieo) con temperaturas de las 
superficies interior y exteríor, 

T, y T 2 r especifícadas. 


3-4 • CONDUCCIÓN DE CALOR 
EN CILINDROS Y ESFERAS 

Considere la conducción estacionaria de calor a través de un tubo de agua ca- 
liente. E1 calor se pierde en fonna continua hacia el exterìor a través de la pa- 
red del tubo e, intuitivamente, se siente que la transferencia de calor a través 
de éste se efectúa en la direcdón normal a su superfície y no se tiene alguna 
transferencia signifícativa en otras direcciones (figura 3-23). La pared del tu- 
bo, cuyo espesor es más bien pequeíío, separa dos fluidos a temperaturas dife- 
rentes y, en consecuencia, el gradiente de tcmperatura en la dirección radial es 
relativamente grande. Además, si las temperaturas de los fluidos, dentro y fue- 
ra del tubo, permanecen constantes, entonces la transferencia de calor a través 
de ese tubo es estacionarìa. Por tanto, la transferencia de calor a través del tu- 
bo se puede considerar estacìonaria y unidimensional. En este caso, la tempe- 
ratura del tubo depende sólo de una dirección (la dirección r radial) y se puede 
expresar como T = T(r). La temperatura es independiente del ángulo azimu- 
tal o de la distancia axial. Esta situación se presenta aproximadamente en la 
práctica en los tubos cilíndricos largos y en los recipientes esféricos. 

En operación estacionaria no se tiene cambio en la temperatura del tubo 
con el tiempo en cualquier punto. Por lo tanto, la razón de la transferencia de 
calor hacia el tubo debe ser igual a la razón de la transferencia hacia afuera de él. 
En otras palabras, la transferencia de calor a través del tubo debe ser constan- 
te, Q con d, cii = constante. 

Considere una capa cilíndrica larga (como un tubo circular) de radio interior 
rj, radio exlerior r 2 , longitud L y conductividad térmica promedio k (figura 
3-24). Las dos superfícies de ía capa cilíndrica se mantienen a las temperatu- 
ras constantes 7", y T 2 . No hay generación de calor en la capa y la conductivi- 
dad térmica es constante. Para una conducción de calor unidimensional a 
través de la capa cilíndrica, se tiene T(r). Entonces la ley de Fourier de la con- 
ducción del calor para la transferencia de caior a través de la capa cilíndrica se 
puede expresar como 


èco n d.di = -L4^ (W) (3-35) 

en donde A = 2nrL es el área de transferencia en la ubicación r. Note que A 
depende de r y, en consecueneia, varía en la dirección de la transferencia de 
calor. A1 separar las variables de la ecuación antes dada e integrar desde r = 
r,. donde TÌr^) = T { , hasta r = r 2 , en donde T(r 2 ) " T 2 , da 


r i Q cnnd. cí! 

'* r, A 



kciT 


(3-3S) 


A1 sustituir A - 2wrL y realizarla integración da 

T _ T*> 

= - 2 (W) (3-37) 

In (r 2 /r,) 

dado que Q condidl = constante. Esta ecuación se puede reacomodar para que 
quede 


7 ~| -Tj 

Q Cnixi. cil JB (W) 


(3-38) 
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donde 


R 


dl 


ln (r 2 /r ,) 


2nLk 


In íradio exteríor/radio ínterior) 

2ir X (Longitud) X (Conductividad témiica) 


(3-39) 


es la resistencia térmìm de la capa cilmdrica contra la eondueción de caìor o, 
simpìeineme, la resistencia a la conduccìón dc la capa eilfndríca. 

Se puede repetir el análisis para una capa esferica, al tomar A — Attì 2 y rea- 
lizar la integración en ia ecuación 3-36, EI resultado se puede expresar como 


Q 


C 5 >nd, íhJ' 



(3-40) 


donde 


R, 


xf — 


r i ~ n 
4 7 nysfc 


_Radio exterior — Radìo ínterÌQr__ 

4Tr(Radio exterior )(Radio interior)(Conductividad térmica) 


(3-41) 


es la resistencia térmica de la capa esterica contra la conducción del calor o, 
sìmplemente, la resistencia a la conducción de la capa esférica. 

Considere ahora el fíujo unidimensional de calor en estado estacionario a 
través de una capa cilfndrica o esférica que está expuesta a La eonveeción en 
amhos lados hacia fluidos que están a las temperaturas y con coefi- 
cientes de transfereneia de calor h\ y h 2l respectivamente, como se muestra en 
la figura 3-25. En este caso, la red de reststencias térmicas consta de una re- 
sistencia a ia conducción y dos a la convección, en serie, precisamente corao 
aquélla para la pared plana y la razón de la transferencia de calor en condicio- 
nes estacíonarias se pucde expresar como 


Q = 


T^r\ 7V 


(3-42) 


donde 



^lOlál ^COrtvJ + ^cyl + ^conv.l 

FIGURA 3-25 
Red de resistencias térmicas para un 
casco cilíndrico (o esféríco) sujeto a 
convección tanto en el lado interior 
cohìo en el exterior. 




1 


(2irn L)h* 


+ R cU + R co 

In (/s/r, ) 

+---+ 


1 


2'TtLk (2?Tr 2 L)hi 


(3-43) 


para una capa ciltndrica y 

“cqnv* \ + Rcsf + ^cunv. 2 

1 r l ~ r \ 1 

— ——^ a , -— j- L- Í3-441 

( 4tt r \)H ] 4tìt, r : , k ( 4tt rì)h 2 

para una capa esférìca , Note que A en la relación de la resistencia a la convec- 
ción /? COflv = ì/hA es el àtrea superficial en la cual ocurre ta convecdóri. Ésta 
es igual a A = 2rrrL y para una superficie cilíndrica, y A . = Attì 2 , para una su- 
perficie esférica de radio r. Note también que las resistencias térmícas están 
en serie y, por tanto, la resisteneia ténnica total se determina simplemente al 
sumar cada una de las resistencias, precisamente como las resistencias eléctri- 
cas conectadas en serie. 
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Cilindros y esferas con capas múltiples 

La transferencia de calor estacionaria a través de capas cilíndrìcas o esférícas 
múltiples se puede manejar como en eí caso de las paredes planas de capas mul- 
tipies que se discutió antes, simplemente al sumar una resistencia adicìonal en 
serie por cada capa adicionaL Por ejemplo, la razón de la transferencia de ca- 
lor estacionaria a través del cilindro compuesto de tres capas, de longitud L, 
que se muestra en la figura 3-26, con convección en ambos lados, se puede ex- 
presar como 


Q = 




(3-45) 


donde es la resistencia térmìca totaL expresada como 

i In (ri/r,) ln (tì/r 2 ) In (r 4 /r0 i 

= —— + ---+ —— +-- + - (3-46) 

/?, >4 1 SttL&j 2 f irLk 1 lnLk^ luAj 

donde = 2 t rr x L y 4 4 = 2 7rr 4 L. La ecuación 3-46 también se puede usar pa- 
ra una cubierta esférica de tres capas, aì reemplazar las resístencias térmicas 
de las capas cilíndricas por las correspondientes esféricas, LFna vez más, note 
que, con base en la red de resistencias térmicas, esas resistencìas están en se- 
rie y, como consecuencia, la resìstencia térmica total es sìmplemente la suma 
aritmética de cada una de las resistencias térmicas en la trayectoria del flujo 
de cafor, 

Una vez que se conoce Q , se puede determinar cualquier temperatura inter- 
media Tp al aplicar la relacìón Q = (T f — Tj)/R imì f a través de cualquier ca- 
pa o cualesquiera capas, en tal forma que 7) sea una temperatura conocida en 
laubicación ì y R tolàU -j sea la resistencia térmica total entre las ubicaciones i 
y j (figura 3-27). Por ejemplo, una vez que se ha calculado Q , se puede deter- 
minar la temperatura T 2 en la interfase entre la prìmera y la segunda capas ci- 
líndrìcas a partir de 



-AAAAAAA- 


Voíiv, I 


-AWWA- 


AAAAAAA- 

^cil.2 


-AAAAAAA- 


-vww—* 


FIGURA 3-26 


Red de resistencias térmicas para la transferencia de calor a través de un cilindro compuesto 
de tres eapas sujeto a convección en ambos lados. 
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q Izi h = r “ ! Ii 

^eonv, 1 + R *i, i 1 Jn (r 2 /r,) 

--—- -J- ~- 

h l (2 f nr ì L) 277 / 1 , 

También se pudo calcular T 2 a partir de 


(3-47} 



/? 2 + /? 3 + # cctllVi2 in (r 3 /r 2 ) ln (r 4 /r 3 ) } 

H--— + ---- 

2irLk 2 hJ2'nr 4 L) 


Àun cuando las dos relaciones dan el mismo resultado, se prefiere la primera, 
ya que comprende menos términos y, por tanto, menos trabajo. 

También se puede emplear el concepto de resistencia térmica para otras 
configuraciones geométricas , siempre que se usen las resístencias apropiadas 
a la conducción y las áreas superficiales apropiadas en las resisteneias a la 
convección. 


EJEMPLO 3-7 Transferencia de calor hacia un recipiente esférico 


T^gj / j r 2 Tj 7+-) 

t ^2 ^cq iiv.Z 


ù =-ìjr—- L 

tonv, | 


T *\~ T 1 


-JWl 
T 2~h 


r 2 -r w 


FIGURA 3-27 

La razón AT/R a través de cualquier 
capa es igual a Q , la cual permanece 
constante en ia conducción estacionaria 
unidimensional. 


Se usa un lanque esférico con diámetro interno de 3 m hecho de acero inoxida- 
ble de 2 cm de espesor (k - 15 W/m ■ X) para aímacenar agua con hielo a T»i 
= OX. El tanque está ubicado en un cuarto cuya temperatura es = 22X. 
Las paredes del cuarto también están a 22X. La superficie exterior del tanque 
es negra y la transferencia de calor entre la superficie exterìor del mísmo y los al- 
rededores es por convección naturaì y radiación. Los coeficientes de transferen- 
da de calor por convecdón en las superfícies interior y exterior del tanque son 
h x - 80 W/m 2 ■ °Cy h 2 = 10 W/m 2 * °C, respectivamente. Determine: a) la razón 
de la transferencía de calor hacía el agua con hielo que está en el tanque y b ) la 
cantídad de híelo a OX que se funde durante un periodo de 24 h. 

SOLUCIÓN Un recìpiente esférico lleno de agua con hielo está sujeto a trans- 
ferencia de calor por eonvecdón y radiación en su superfide exterior. Se deben 
determinar !a razón de la transferencia de calor y la cantidad de hielo que se 
funde por día. 


Suposiciones 1 La transferencia de calor es estacíonaria dado que las condí- 
ciones térmicas especificadas en las fronteras no cambían con el tiempo. 2 La 
transferencia de cafor es unídímensìonal, ya que se tìene simetría térmica en 
torno al punto medío. 3 La conductividad térmíca es constante. 

Propiedades Se da la conductividad térmica del acero como k — 15 W/m - X. 
El calor de fusión del agua a la presión atmosférica es h tf = 333.7 kJ/kg. La su- 
perficìe exterìor del tanque es negra y, por tanto, su emisividad es s = 1. 
Análisis a) En la figura 3-28, se da 1a red de resistencías térmicas para este 
problema. Dado que ei diámetro ìnterior det tanque es = 3 m y el diámetro 
exterìor es D 2 = 3.04 m, las áreas de ías superfìcies interior y exterior del mis- 
mo son 

À, - irD? = 77(3 m) 2 = 28.3 m 2 
A 2 = 7 tDT = 77(3.04 m) 2 = 29.0 m 2 

Asímrsmo, el coeficiente de transferencia de calor por radiación se expresa por 

= erfJÍ + 73X7Ì + 

Pero no se conoce la temperatura J 2 de la superflcie exterior det tanque y, en 
consecuencia, no se puede calcuiar /j rad . Por lo tanto, se necesita suponer aho- 



FIGURA 3-28 

Esquema para el ejemplo 3-7, 


http://gratislibrospdf.com/ 





















ra un valor de T z y comprobar más adelante la exactitud de esta suposición. Si 
es necesario, se repetírán los cálculos usando un valor revisado para T 2 . 

Nótese que T z debe estar entre 0°C y 22°C, pero debe estar más cercana a 
0°C, dado que el coeficiente de transferencia de calor dentro del tanque es mu- 
cho mayor. Si se toma T 2 - 5°C - 278 K, se determina que el coeficìente de 
transferencia de calor por radiación es 

h ra( i = (1}(5.67 X 10- 8 W/m 2 ■ K 4 )[{295 K) 2 + (278 K) 2 ]l(295 + 278) K] 
= 5.34 W/m 2 • K = 5.34 W/m 2 ■ °C 


Entonces cada una de las resistencias térmicas queda 


R ‘ Rcom ' ! /i] A[ (80 W/m 2 ■ °C){28.3 m 2 ) 

r 2 -r t (1.52- 1.50) m 


= 0.000442°C/W 




R 0 = R t 

R-i ad 


4 ^ 15 W/m ■ °C)(l-52 m)(L50 m) 

= 0.000047°C/W 

1 1 


0 conVl 2 Ma (10 W/m 2 ■ a C>(29.0 m 2 ) 

1 1 


= 0.00345°C/W 


h^Á 2 (534 W/m 2 - °C)(29.0 m 2 ) 


= 0.00646°C/ W 


Las dos resistencìas en paralelo, R 0 y R rsút se pueden reemplazar por una resis- 
tencia equìvalente /? equjv determìnada a partir de 


flcquiv K + Km 0.00345 + 0.00646 


444.7 W/°C 


ta cuaì da 


R em[h , = 0.00225°C/W 


Ahora todas las resistencias están en serie y ta resistencia total es 
/f [0Ea] = R; + + /? equiv . = 0.000442 + 0.000047 + 0*00225 - 0,00274°C/W 


Entonces la razón de transferencia de cator estacìonaria hacia ei agua con hie- 
lo queda 



(22 - 0)°C 
0.00274° C/W 


8 029 W 


(o Q = 8,029 kj/s) 


Para comprobar la validez de nuestra suposìción orìginat, se determina ahora la 
temperatura de la superficie exterior a partir de 

- T 2 

Q = x , ~ —» T 2 = r „ 2 - QR equiv 

eql " v = 22°C - (8 029 W)(0.00225°C/W) = 4°C 

la cual está sufícientemente cercana a los 5°C supuestos en la determinacìón 
del coeficiente de transferencla de calor por radiación, Por lo tanto* no hay ne- 
cesidad de repetir los cálculos at usar 4°C para 7 2 * 
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b) La cantídad total de transferencia de calor durante un periodo de 24 ti es 
Q - Q Af = {8.029 kJ/s)(24 X 3 600 s) = 693 700 kJ 

Dado que se requieren 333.7 kJ de energía para fundir 1 kg de hielo a 0°C, la 
cantidad de ese hielo que se fundirá durante un periodo de 24 h es 

_ Q _ 693 700 kJ _ _ „, n , 

'” hiel ° h , f 333.7kJ/kg 2079kg 

Por lo tanto, alrededor de 2 toneladas métrícas de híelo se fundírán en el tan- 
que cada día. 

Discusián Una manera más fácil de tratar con conveccíón y radiación combi- 
nadas en una superficie cuando et medio circundante y las superficies están a 
!a misma temperatura es sumar los coeficientes de transferencia de calor por 
radiación y por convección y tratar ei resultado como el coefìciente de transfe- 
rencia de calor por convección. Es decir, tomar en este caso h = 10 + 5,34 = 
15.34 W/m 2 ■ °C. De esta manera, se puede ìgnorar ia radiacìón, ya que su con- 
trlbucíón se toma en cuenta en el coefíciente de transferencia de calor por 
convección, En este caso T la resistencia a la conveccìón de la superficie exterior 
sería 

ícDrabinada ” = (15.34 W/m- 1 °C)(29.0 m 2 ) “ °' 00225 ° C/W 

el cual es idéntico al vaíor obtenìdo para la resìstencia equivalente para las re- 
sistencìas a la convecctón y a la radiación en paralelo. 


EJEMPL0 3-8 Pérdida de calor a través de un tubo aislado 
de vapor de agua 

En un tubo de hierro fundido (k ~ SO W/m ■ °C), cuyos dìámetros ìnterior y ex- 
terior son Dt = 5 cm y D 2 — 5.5 cm f respectivamente, fluye vapor de agua a 
r Kl - 320 g C. El tubo está cubìerto con un aislamìento de fìbra de vidrto de 
3 cm de espesor, con k — 0.05 W/m - °C. Se pierde calor hacia los alrededores 
que están a T v2 — 5 q C por convección natural y radiación, con un coeficìente 
combinado de transferenda de caior de h 2 = 18 W/m 2 ■ °C. Si e! coeficiente de 
transferencia de caìor dentro del tubo es h t - 60 W/m 2 - °C r determine la razón 
de la pérdida de calor del vapor por unidad de longitud del tubo. Asimtsmo, de- 
termine la caída de temperatura a través de la pared de éste y a través de la 
capa de aislamiento. 

SOLUCIÚN Un tubo de vapor de agua cubierto con aislamíento de fíbra de vi- 
drio está sujeto a convección sobre sus superficies. Se deben determinar la 
razón de la transferencia de calor por unidad de longitud y la caída de tempe- 
ratura a través del tubo y el aìslamiento. 

Suposiciones 1 La transfereneia de calor es estacionaria ya que no se tìene in- 
dicación de algún cambio con el tiempo. 2 La transferencia de calor es unidí- 
mensional, puesto que se tiene sìmetría térmica con respecto a la línea central 
y no hay variación en la direccìón axtal. 3 Las conductìvidades térmicas son 
constantes. 4 La resìstencia por contacto térmico en la interfase es despreciabte. 
Propiedades Se da que las conductividades térmicas son k = 80 W/m ■ °C r pa- 
ra el hierro fundido, y k = 0.05 W/m ■ °C r para el aislamiento de fibra de vidrio. 
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FIGURA 3“29 

Esquema para ci ejemplo 3-8. 


Ànálisis Para este problema, la red de resistencias térmicas comprende cuatro 
dispuestas en seríe y se presenta en la fígura 3-29. Si L = 1 m, se determina 
que las áreas de las superficies expuestas a la convección son 

A; = 2-m^L = 2^7(0.025 m)(l m) = 0.157 m 2 
Aì = l'nriL = 211(0.0575 m)(l m) = 0.361 m 2 


Entonces cada una de !as resìstencias térmicas queda 
1 1 


R] ” ^iubc 


' C011V ' 1 M (60 W/m 2 - °C)(0.157 m 2 ) 

*n(r 2 /rj) In (2.75/2.5) 


^2 


2 ^ L 2ir(80W/m ' °C)(1 m) 

In(r 3 /r a ) In (5.75/2,75) 


uisiimiìauc 2^k 2 L 277(0.05 W/m - °C)(1 m) 

1 l 


= 0,10Ó°C/W 

= 0.0002 Ù C/ W 

= 235°C/W 


h ^3 (18 W/m 2 • °C)(0.361 m 2 ) 


= 0.154°(3W 


Ya que todas las resistencias están en serie se determina que la resistencìa to- 
tal es 

flioiai = R, + Ri + R 2 + K = 0.106 + 0.0002 + 2.35 +0.154 = 2.6PC/W 
Entonces la razón estacionaria de pérdìda de calor del vapor queda 
. r KÍ - 7 w2 (320 ~ 5)°C 

0 = - p— ■ = ' i a 17 = 121 W (por m de longitud del tubo) 

“lótal 2.01 L/ W 

Se puede determìnar la pérdida de calor para una longitud dada de tubo multi- 
plìcando esta últíma cantidad por 3a longitud L de ese tubo. 

La caída de temperatura a través dei tubo y el aìslamìento se determínan con 
base en la ecuacíón 3-17 como 


àT mo = QRtoto = (121 W)(0.0002°C/W) = Qm°C 
A T^ tríX0 = ÙR^ nto = 021 W)(2.35°C/W) = 284"C 


Es decír r las temperaturas entre las superficies interior y exterior del tubo difie- 
ren en O.Q2°C f en tanto que las temperaturas entre las superficies interíor y ex- 
terior del aíslamiento dìfieren en 284°C. 

Oiscusìón Note que la resistencìa térmica del tubo es demasiado pequena con 
relación a las otras resssìencías y se puede desprecìar sín causar algún error sìg- 
nificativo. Del mismo modo r note que la caída de temperatura a través del tubo 
es prácticamente cero y r por tanto 3 se puede suponer que el tubo es ìsotérmìco. 
La resistencìa al flujo de calor en los tubos aislados se debe principalmente al 
aislamiento. 


3-5 ■ RADIO CRÍTICO DE AISLAMIENTO 

Se sabe que al agregar más aislamiento a una pared o al ático siempre dismi- 
nuye la transferencia de calor. Entre más grueso sea el aislamiento, más baja 
es la razón de la transferencia de calor. Esto es previsibie ya que el área À de 
la transferencia de calor es constante y agregar aislamiento siempre incremen- 
ta la resistencia térmica de la pared sin incrementar la resistencia a la convec- 
ción. 

Sin embargo, agregar aislamiento a un tubo cilíndrico o a una capa esférica 
es un asunlo diferente. E1 aíslamìento adicional íncrementa la resistencia a la 
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conducción de la capa de aislamiento pero disminuye la resìstencia a la con- 
vección de la superficie debido al incremento en el área exterion La transfe- 
rencia de calor del tubo puede aumentar o disminuin dependiendo de cuál sea 
el efecto que domine. 

Considere un tubo cilmdrico de radio exterior r, cuya temperatura de la su- 
perficie exterior, se mantiene constante (figura 3-30). Ahora se aísla el tu- 
bo con un material cuya conductividad térmica es k y su radio exterior es r 2 . 
Se pierde calor del tubo hacia el medio circundante que está a la temperatura 
r„* con un coeficiente de transferencia de calor h por convección* La veloci- 
dad de la transferencia de calor del tubo aislado hacia el aire circundante se 
puede expresar como (figura 3-31) 


Tr-T^ 


r, - r. 


In (r 2 /r,) ^ 1 


(349) 


Lk h{ 2 nr 2 L) 


En la figura 3-31 se tìene la gráfica de la variación de Q con ei radio exterior 
del aislamiento r 2 , E1 valorde r 2 al cual Q alcanza un rnáximo se determina a 
partir del requìsito de que dQldr 2 = 0 (pendiente cero). À1 derivar y despejar 
r 2 resulta que el radìo crítico de aisiamiento para un cuerpo cilíndrico es 


^ lt, cilìndro 


(m) 


(3*80) 


Note que el radio crítico de aislamiento depende de la conductivídad térmica 
del aislamiento k, y del coeficiente externo de transferencia de calor h por 
conveccion, h. La razón de la transferencia de calor del cilindro aumenta con 
la adición de aislamíento para r 2 < r cr , alcanza un máximo cuando r 2 31 r ct y 
empieza a decrecer para r 2 > r cr Por tanto, en realidad, aislar el lubo puede 
aumentar la razón de la transferencia de calor del tubo en lugarde disminuir- 
la cuando r 2 < r cr . 

La pregunta importante a la que debe responderse en este punto es si es ne- 
cesario preocuparse por el radio crítico de aislamiento para los tubos de agua 
caliente o incluso los tanques de agua caliente. ^Siempre se debe comprobar y 
asegurar que el radio exterior del aìslamiento sea suficientemente mayor que 
el radio crítico antes de que se instale? Probablemente no, como se explica en- 
seguida. 

E1 valor del radío erítico r CT alcanzará un máximo cuando k sea grande y h 
sea pequeno. Dado que el valor más bajo de h que se encuentra en la práctica 
es de alrededor de 5 W/m 2 ■ °C, para el caso de convección namral de los 
gases y que la conductividad térmica de los materiales aislantes comunes es 
alrededor de 0.05 W/m ■ D C, el valor más grande del radio crítico que proba- 
blemente se encuentra es 


'nuijt, euslumtaflfo 


f cr T má*. 




0.05 W/m 2 ' C 
5 W/m * °C 


= 0.01 m - 1 cm 


Este valor incluso sería más pequeno si se consideraran los efectos de la radia- 
ción. Los radios críticos serían mucho menores en la convección forzada, con 
frecuencia menores a I mm, debido a los vaìores mucho más grandes de h 
asociados con la convección forzada. Por lo tanto, se puede aislar los tubos de 
agua caliente o de vapor con libertad, sín preocupamos por la posibilidad de 
aumentar la transferencia de calor por el aislamiento de los tubos. 

E1 radio de los alambres eléctricos puede ser menor que el radio crítico. Por 
lo tanto, el aislamiento eléctrico de plástico en realidad puede acrecentar la 
transferencia de calor de los alambres eléctricos y, de este modo. mantener sus 
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Ajslami&tuo 



FIGURA 3-30 

Tubo ciiíndrico aislado expuesto a la 
convección desde la superfìcie exterior y 
la red de resistencias térmicas asociada 

con éL 



r, r cr - kih r 2 

RGURA 3-31 
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R fí 

"pUsiico ^conv 


FIGURA 3-32 

Esquema para el ejempto 3-9. 


temperaturas de operación estacionarias en niveles más bajos y, como conse- 
cuencia, más seguros. 

Se puede repetir la discusión antes presentada para una esfera y, de manera 
semejante, se puede demostrar que el radio crítico del aislamiento para una 
capa esférica es 

= X (3-51) 

donde k es )a conductividad térmica de! aislamiento y h es el coeficiente de 
transferencia de calor por convección sobre la superftcie exterior. 


EJBMPLO 3-9 Pérdìda de calor de un alambre eléctrico aislado 

Un atambre eléctrico de 3 mm de diámetro y 5 m de largo está firmemente en- 
vuelto con una cubierta gruesa de plástico de 2 mm cuya conductividad térmi- 
ca es k = 0.15 W/m • °C. Las mediciones eléctricas indican que por el alambre 
pasa una corriente de 10 A y se tiene una caída de voltaje de 8 V a lo iargo de 
éste. Si el alambre aislado se expone a un medio que está a 7V = 30°C, con un 
coeficiente de transferencia de calor de h = 12 W/m 2 • °C, determine la tempe- 
ratura en la interfase del alambre y la cubierta de plástico en operación estacio- 
narta. Asimismo, determine si la duplicación del espesor de la cubierta de 
plástico aumentará o disminuirá esta temperatura en la interfase. 

SOLUCIÓN Un alambre eléctrico está f irmemente envuelto con una cubierta 
de plástico. Se van a determinar la temperatura en la interfase y el efecto de la 
duplicación del espesor de la cubierta de plástico sobre esta temperatura. 
Supasicianes 1 La transferencia de calor es estacionaria ya que no hay indica- 
ción de algún cambio con el tiempo. 2 La transferencia de calor es unidimen- 
sional dado que se tiene simetría térmica con respecto a la línea central y no 
hay variación en la dirección axial. 3 Las conductividades térmicas son constan- 
tes. 4 La resistencia térmica por contacto en la interfase es despreciable. 5 En 
el coeficiente de transferencia de calor se incorporan los efectos de la radia- 
ción, si ios hay. 

Propiedades Se da que la conductividad térmica del plástico es k = 0.15 
W/m • °C. 

Análisis En el alambre se genera calor y su temperatura se eleva como resui- 
tado del calentamiento por resistencia. Se supone que el calor se genera de ma- 
nera uniforme en todo el alambre y ss transfiere hacia el medio circundante en 
la dirección radial. En ia operación estacionaria, ia razón de la transferencia de 
calor se vuelve igual al calor generado dentro deì alambre, ei cual se determina 
que es 

Q = %= VI = {8 V)(10 A) = 80 W 

La red de resistencias térmicas para este problema comprende una resistencia 
a 1a conducción, para la cubierta de plástico, y una resistencia a la convección, 
para la superficie exterior, en serie, como se muestra en la figura 3-32. Se de- 
termina que los valores de estas dos resistencias son 

A, — (2 Trr 2 )L = 2ir(0.0035 m)(5 m) = 0.110 m 2 

R ~ -í- =-í-= o 76°C/W 

may hA 2 (12 W/nr • °C)(0.llOnrj 1 ' ^ 

R - IP^fr,) In (3.5/1.5) _ 

plás,i “ 2-rrkL 2ir(0.15 W/m • °C)(5 m) u ' l6, “ /vv 
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y r por lo tanto T 


= JW* + /Uv “ 0.76 + 0.18 - 0.94°C/W 


Entonces se puede determínar !a temperatura en la interfase a part ir de 
* T\ ~ T* 

Q “ o * — Trx + fíi? tot al 

- 30°C + (80 W)(0,94°C/W) = 105°C 

Note que no se involucra directamente el alambre en la red de resistencìas tér- 
micas t ya que el alambre comprende la generacìón de calor. 

Para responder a la segunda parte de la pregunta se necesita conocer el ra- 
dio crítico de aislamiento de la cubierta de plástico. Éste se determina a partir 
de la ecuadón 3-50 como 


k 

h 


Q.15 W/m °C 
12 W/m 2 ' °C 


= 0.0125 m = 12.5 mm 


el cuat es más grande que el radio de la cubierta de plástico. Por lo tanto r al au- 
mentar el espesor de la cubierta de plástìco se acrecentará la transferencia de 
calor hasta que el radio exterior de esa cubierta llegue a 12.5 mrm Como resub 
tado, se aumentará ia razón de la transferencia de calor, Q t cuando la tempera- 
tura de ìa interfase, T h se mantenga constante o bien T x dismmuirá cuando Ó 
se mantenga constante r el cual es el caso en este problema. 

Discusión Se puede demostrar, al repetir los cálculos anteriores para una cu- 
bìerta de piástico de 4 mm de espesor, que la temperatura en la interfase cae 
hasta 90.6°C cuando se duplica el espesor de esa cubierta. Tambíén se puede 
demostrar de manera semejante que ia interfase alcanza una temperatura míni- 
ma de 83°C cuando el radio exterior de la cubierta de piástico e$ igual al radio 
crítico. 


3-6 - TRANSFERENCIA DE CAL0R DESDE 
SUPERFICIES CON ALETAS 

La razón de ìa transferencia de calor desde una superfrcie que está a una tem- 
peratura T s hacia el medio circundante que está a se expresa por la iey de 
Newton dcí enfriamienío como 

Gconv = hA s (T s - Tj 

donde A s es eì área superfícíal de transferencia de calor y h es el coeficiente de 
transferencia de calor por conveccìón. Cuando las temperaturas T s y 7T se fi- 
jan por considcraciones de diseno, como con frecuencia es eì caso T existen 
dos maneras de incrementar la razón de la transferencia de calor: aumentar eì 
coefìciente de transferencia de calor por convección, h, o aumenlar el área 
supetficìal A s . E1 aumento de // puede requerir la ínstalación de una bomba o 
ventilador, o reemplazar el existente con uno más grande, pero este procedi- 
miento puede no ser práctico o adecuado. La alternativa es aumentar el área 
superficial al agregar unas superficies extendìdas llamadas aletas, hechas de 
materiales intensamente conductores como el aluminio. Las superfícies con 
aletas se fabrican ai extruir, soldar o envolver una delgada lámina metálica so- 
bre una supeificie. Las aietas mejoran la transferencia de calor desde una su- 
perficie al exponer un área más grande a la convección y la radiación. 

Las superficies con aletas son de uso común en la práctica para mejorar la 
transferencia de caìor y a menudo incrementan la razón de esa transferencìa 
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FIGURA 3-33 

Las aletas de placa delgada del radiador 
de un automóvil aumentan mucho la 
rnzón de la transferencia de ealor hacia 
el aire (fotografía tomada por Yunus 
Qengel y Jarnes Kleíser), 



FIGURA 3-34 

Àigunos diseiìos innovadores de 
aletas. 



FIGURÀ 3-35 

Elemento de volumen de una aleta cn la 
ubicacíón a\ con una longitud dc Ax, 
área de la seccìón transversal dc A c y 
perfmetro de p. 



desde una superfide varias veces. E1 radiador del automóviL mostrado en la 
figura 3-33 t es un ejemplo de una superficie con aletas. Las delgadas hojas 
metálicas, colocadas muy cercanas entre sí, que se sujetan a los tubos de agua 
caliente aumentan el área superficial para La convección y, por consiguiente, 
la razón de la transferencìa de calor por convección desde Los tubos hacia el 
aire, muchas veces. Existen en el mercado gran variedad de disehos innovado- 
res de aletas y parece que la unica limitación existente es La imaginación (fi- 
gura 3-34). 

En el análisis de Las aletas, se considera operación estacionana sin genera- 
ciàn de calor en la aleta y se supone que la conductividad térmica k del mate- 
rial permanece constante. También, por convenienciaen el análìsis, se supone 
que el coeficiente de transfereneia de calor por conveceìón, h es constante y 
unìforme sobre toda ìa superficie de la aleta. Se reconoce que, en general, ese 
coeficiente h varfa a lo lai'go de la aleta así como de su circunferencia y que su 
vaìor en un punto es una fuerte función del movimiento del fluìdo en ese pun- 
to, E1 valor de h suele ser mucho más bajo en la base de la aleta que en la ptm - 
ta de ía mísma dcbido a que, cerca de !a base, el fiuido está rodeado por 
superficies sólidas, tas cuales obstaculìzan serìamente su movimiento hasta el 
punto de “asfixiarlo”, en tanto que el tluìdo cercano a la punta de la aleta tie- 
ne poco contacto con una supert'icie sólida y, como consecuencia. encuentra 
poea resistencia al flujo. Por lo tanto, 1a adición de demasiadas aletas sobre 
una superficie en realidad puede disminuir la transferencia de calor total cuan- 
do el decremento en h nulifica cualquier ganancia resultante dd aumento en 
el área superfìcial. 


Ecuación de la aleta 

Considere un elemenlo de volumen en una aleta, en la ubicación jc, que tiene 
una longitud un área de sección transversal de A c y un perímetro de p % co- 
mo se muestra en la figura 3-35. En condieiones estacionarias, el balance de 
energía sobre este elemento de volumen se puetle expresar como 


/ Razón de la ) 

i i 

í Razón de la ' 


/ Razón de la ' 

conducción det cabr 

= 

conducctón deí calor desde 

+ 

conducción del calor 

\hacia el elemento en xj 

f 1 

\ el elemento en x + àa j 


\ desde cl elemento j 


o sea 


tí cDnd. * ÍZ tocid, ,t + At 


JfiS COTIV 
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donde 

G con v = h(p r„) 


A1 sustitnìr y dìvidir entre Ax , se obtiene 

Q eond t x + iv 0 cond 


A1 tomar el límite euando Ar —> 0 da 

cgndl 


+ hp(T- r x ) - o 




+ /zp(T-r re ) = 0 


(3-52) 


(3'53) 


Con base en ìa ley de Fourier de !a eonducción del calor, se tiene 




(3-54) 


donde A ( . es el íírea de la sección transversal de la aleta en la ubicación x. La 
sustitución de esta relación en la ecuación 3-53 da la eeuación diferencial que 
ìige la transferencia de calor en las aletas. 


d_ 

dx 



-h P (T-T„) = 0 


(3-55) 


En general. el área de la sección transversal À c y el perímetro p de una aleta 
varían con x, io cual hace que esta ecuación diferencial sea difícil de resoìver. 
En e! caso especíal de una sección transversal constante y conductividad tér- 
ìnica constante, la ecuación diferencial 3-55 se reduce a 


donde 


<£$ ^ _ n 
j -í W — U 

dx- 



(3-56) 


(3-57) 


y 0 = T- T* es el exceso de la temperatura. En la base de la aleta se tiene 0 b 
~T b — 

La ecuación 3-56 es diferencial HneaL homogénea, de segundo orden con 
coeficientes constantes* Una teoría fundamental de las ecuaciones diferencia- 
les expresa que una ecuaeión de ese típo tiene dos funciones solución líneaL 
mente independientes y su solución general es la combinación ìineal de 
ambas* Un examen cuidadoso de la ecuación diferencial revela que si se resta 
un niiiltiplo constante de ia función de solución 0 de su segunda derivada da 
cero. De donde se concluye que la función 0 y su segunda derivada deben ser 
múltìplos consmntes una de la otra. Las unicas funciones cuyas derivadas son 
muítiplos constantes de sí mismas son las exponencìales (o una combinación 
lineal de funciones exponenciales, como el seno y el coseno hiperbólicos). Por 
lo tanto, las funciones solución de la ecuación diferencial antes dada son las 
exponenciales o o multiplos constantes de ellas. Esto se puede verifi- 
car por sustitución directa. Por ejemplo, la segunda derivada de es a^e^ 
y su sustìtución en la eeuación 3-56 da cero. Por lo tanto, ìa solución general 
de la ecuación di ferencial 3-56 es 


6(x) = C,^ H- C 2 e^ 


(3-58) 
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í; 

- 


Temperatura 
especifica 

a) Tcmperiitum cspecftìca 

b) Pérdida de calor despreciabíe 

c) Corivección 

d) Couvección y radiacíón 

F1GURA3 36 

Condiciones de frontera en la base de la 
aleia y en la punta de ella. 




en donde C { y C 2 son constantes arbitrarias cuyos valores se deben determinar 
a partir de las condiciones de frontera en la base y en la punta de la aleta. No- 
te que sólo se necesitan dos condiciones para determinar C, y C 2 de manera 
única. 

Es normal que la temperatura de la placa a la cual se sujetan las aletas se co- 
nozca con anterioridad. Por lo tanto, en la base de la aleta se ticne una condi- 
ción de frontera de temperatura específica, expresada como 

Condición defrontera en la base de la aleta: 0(0) — fí b — T b — T x (3-59) 

En ìa punta de la aleta se tienen varias posibilidades, que incluyen tempera- 
tura específica, pérdida de calor despreciable (idealizada como una punta ais- 
lada), convección o convección y radiación combinadas (flgura 3-36). A 
continuación, se considera cada caso por separado. 


1 Aleta infinitamente larga (T mi3de , aalate = TJ 

Para una aleta suftcientemente larga de sección transversal uniforme (À c — 
constante), la temperatura en la punta tenderá a la del medio, T^ y por consi- 
guiente 0 tenderá a cero. Es decir, 


Condiciàn de frontera en la 
punta de ìa aleta: 


0(L) — T(L) — T* — 0 cuando L 


DD 



(p = kD . A c = kD 2 Í 4 paiii uíìíi ideta cilíndrica) 

riGURA 3-37 

Àleta circular larga de sección 
transversal uniforme y la variación de la 
temperatum a lo largo de ella. 


Esta condición es satisfecha por la función pero no por la otra función 
solución en perspectiva, e 0 *, ya que esta tiltima tiende al infmito cuando x se 
Ìncrementa. Por lo tanto, en este caso la solución general consistirá en un múl- 
tiplo constante de E1 valor del multiplo constante se determina a partir 
del rcquisito de que, en la base de la aleta en donde .r = 0, el valor de 0 será 
0 b Dado que e~ m — e ú = I, el valor apropiado de la constante es 0 b y la fun- 
ción soluctón que se busca es 0(x) = 0 b e~ aT , Esta función satisface laecuación 
diferencial asf como los requisitos de que la solución se reduzca a 0 h en la ba~ 
se de la aleta y tienda a cero en la punta de ésta para un valor de x grande. Si 
0=T-T*ya = \/hpìkA c , la variacìón de la temperatura a lo largo de la ale- 
ta se puede expresar como 


Aleta muy larga: 


l\x) - T * , ... 

-— av — hpíkA, 

T h — 


(3-60) 


Note que en este caso !a temperatura a lo largo de la aleta decrece exponen- 
cialmente desde T b hasta como se muestra en la figura 3-37. Se puede de- 
terminar ia razón de la transferencia de calor estacionaria desde toda la aleta 
a partir de la ley de Fouríer de la conducción del calor: 


= ykpkA r (T h ~ TJ í3-6 11 

donde p es el perímetro, A c es el área de la sección transversal de la aleta y .r 
es ia distancia desde la base de la aleta. De modo alternativo, también se pu- 
do determinar la razón de la transferencia de ealor desde la aleta al consíderar 
la transferencia de calor desde un elemento diferencial de volumen de ella e 
integrando a lo íargo de toda la superficie de la misma, Es decir, 


Afeta muy larga: 


Ó — —Jbt — 

nlcni lniyA ^ 


= í i 

M ii=i ■ 


m*) - 7J dA alí(a 


Ía, 


/í0(.v) dA a(cI3 


13-62) 
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Los dos procedimientos descritos son equivalentes y dan el mismo resultado 
ya que, en condiciones estacíonarias, la transferencia de calor desde ìa super- 
fìcie expuesta de la aleta es igual a la transferencia de calor hacia ésta en la ba- 
se (figura 3-38). 

2 Pérdida de calor despreciable desde la punta de la 
aieta (Punta de la aleta aislada, Q p(jn tad B i aa iet a = 0) 

No es probable que las aletas sean tan largas como para que su teinperatura 
en la punta se aproxime a la de los aìrededores. Una situación más realista es 
que la transferencia de calor desde la punta sea despreciable, puesto que 
la transferencia desde la aleta es proporcional a su área superfìcial y la de la 
punta suele ser una fraccíón despreciable del área total de la aleta. Entonces 
se puede suponer que la punta de la aleta está aislada y que la condición en 
ella puede expresarse coino 

Condición en lafroniem en la punta de la aleta: ~r =0 ( 3 - 63 ) 

ÍÍX x = L 



En condídones estacionanas, la 
transferencia de calor desde las 
superficies expuestas de la aleta es igual 
a la conducción de calor hacia ésta en la 

base. 


La condicìón en la base de la aleta es la misma que se expresó en la ecuación 
3-59. La aplicación de estas dos condiciones sobre ìa solución general (ecua- 
ción 3-58) concluce, después de algunas manipulaeiones, a la siguiente rela- 
cíón para la distribución de temperatura: 


# TIjt) - T cosh m(L - x) 

Punta adtabattca dt Iti aítttí: -= -- (3-64) 

Tt, — T cosh mL 

Una vez más, se puede determinar la razón de la transferencia de calor a par- 
ttr de la ley de Fourier de la conducción del calor: 


Pimta adiahática de la aleta: Q . iuiua aìibda = -kA t , — 

ax _ x m. o 

= X hpkA^ ( T h - TJ tanh mL (3-65) 


Note que ias relaciones de transferencia de calor para una aleta muy larga y 
una con pérdida de calor desprecìabíe en la punta difieren en el factor tanh aL , 
la cual tiende a 1 cuando L se hace muy grande. 

3 Convección (o convección y radiación combinadas) 
desde la punta de la aleta 

En la práctica, las puntas de las aletas esttln expuestas a los alrededores y, por 
consiguiente, la condicidn de frontera apropiada para la punta es la de convec- 
ción que también ìnciuye los efectos de la radiación. En este caso todavía pue- 
de resolverse la ecuación de la aleta usando la convección en la punta como la 
sègunda condición de frontera, pero el análisis se vuelve más comphcado y 
conduce a expresiones un tanto largas para la distribucíón de temperatura y la 
transferencia de calor. Sin embargo, en general, el área de ta puiua de la aleta 
es una fracción pequena del área superfícial total y, por tanto, las complejida- 
des a las que se llega dificilmente pueden justificar la mejora en la exactitud. 

Una manera práctica de tomar en cuenla la pérdida de calor desde !a punta 
es reemplazar la longitud L de la aleta en la reladón para el caso de punta ais- 
lada por una longitud corregida defínida como (fígura 3-39) 

À 

Longilitd mrregìda de ta tdetu: L r = L -t “ (3-66) 

donde A ir es el área de la sección transversal y p es el perímetro de la aleta en 
la punta. À1 multiplicar la relación antes dada por el perímetro daÀ corregìda = 


í 


Conveeción 


a) Aíeta real con 

convección en la puntn 


14 

1 p 


Àìslada 


b) Aleia eqmvalcnie con pnnta aisííida 

FIGURA 3-39 
La longítud corregida de la aleta L ( 
se define en tal forma que la 
transferencia de calor desde una aleta de 
longitud L t . con punta aislada es igual a 
la transferencia de calor desde la aleta 
real de longitud L, con convección eu ía 

punta. 
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a ) Supertìcie sin aletas 



L 


b) Superficie con una aleta 

/4 alcta =2 xh'xL+wx/ 

= 2 XwxL 

FIGURA 3-40 

Las aletas mejoran la transferencia de 
calor desde una superfície al acrecentar 
el área superfícial. 



b) Real 

FIGURA 3-41 

Distribución ideal y real 
de temperatura en una aleta. 


^aictauatcrai) ^puma^ 1° cua ^ indica que el área de la aleta determinada usando 
la longitud corregida es equivalente a la suma del área lateral de esa aleta más 
el área de la punta de la misma. 

La aproximación de la longitud corregida da resultados muy buenos cuando 
la variación de la temperatura cerca de la punta es pequena (cuando aL > 1) y 
el coeficiente de transferencia de calor en esa punta es casi el mismo que el 
que se tiene en la superficie lateral de la aleta. Por lo tanto, las aletas sujetas 
a convección en las puntas se pueden tratar como aletas con puntas aisladas, 
al reemplazar la longitud real de la aleta por la longitud corregida en las 
ecuaciones 3-64 y 3-65. 

Si se usan las relaciones apropiadas para A c y p , se determina con facilidad 
que las longitudes corregidas para las aletas rectangulares y cilíndricas son 

L i t ulcta rcctanguUr L — y f alcut cilituhiai ~ L 

donde t es el espesor de las aletas rectangulares y D es el diámetro de las ale- 
tas cilíndricas. 

Eficiencia de la aleta 

Considere la superficie de una pared plana que está a la temperatura T,„ ex- 
puesta a un medio a la temperatura T x . E1 calor se pierde de la superficie ha- 
cia el medio circundante por convección, con un coeficiente de transferencia 
de calor de h. Si se descarta la radiación o se considera su contribución en el 
coeficiente de convección h , la transferencia de calor desde un área superficial 
A s se expresa como Q = hA s (T s — 7 X ). 

Considere ahora una aleta de área constante de sección transversal, A c = A,„ 
y longitud L que está sujeta a la superficie con contacto perfecto (figura 3-40). 
En esta ocasión, el calor es transferido de la superficie hacia la aleta por con- 
ducción y de la aleta al medio circundante por convección , con el mismo coe- 
ficiente h de transferencia de calor. La temperatura de la aleta será T h en su 
base y gradualmente disminuirá hacia la punta. La convección desde la super- 
ficie de la aleta causa que la temperatura en cualquier sección transversal cai- 
ga un tanto desde la sección media hacia las superficies exteriores. Sin 
embargo, el área de la sección transversal de las aletas suele ser muy pequena 
y, en consecuencia, se puede considerar que la temperatura en cualquier sec- 
ción transversal es uniforme. Asimismo, por conveniencia y sencillez, se pue- 
de suponer que la punta de la aleta está aislada, al usar la longitud corregida 
para la aleta en lugar de la longitud real. 

En el caso límite de resistencia térmica cero o conductancia térmica infìni - 
ta (k —> *>), la temperatura de la aleta será uniforme en el valor base de T h . En 
este caso, la transferencia de calor desde la aleta será máxima y se puede ex- 
presar como 

Q ,n4x * hA aiets (T b ~ T*) (3-67) 

Sin embargo, en realidad la temperatura de la aleta cae a lo largo de ella y, 
por tanto, la transferencia de calor desde la misma será menor debido a la di- 
ferencia decreciente en la temperatura, T(x) - 7 X , hacia la punta, como se 
muestra en la figura 3-41. Para considerar el efecto de esta disminución en la 
temperatura sobre la transferencia de calor, se define una eficiencia de la ale- 
ta como 


_ Q aitriii _ Razón real de la transferencia de calor desde la alcta 
7 / »urta Q Mlcln mix Razón ideal de la iransfcreneia de calor desde la 
aleta si estuviera toda a la temperatura de la base 


(3-68) 


http://gratislibrospdf.com/ 






















B 165 

CAPÍTULO 3 


TABLA 3-3 

Eficiencia y áreas de superficle de configuraciones comunes de aletas 


Aletas rectangulares rectas 

m = Vzim 

L c = L + tl 2 

^aleta 


Tíaleta 


tanhm/. c 

mL c 


Aletas triangulares rectas 

m = V2h/kt 

A aleta = 2wVL 2 + (f/2) 2 


1 4(2 mL) 
VB,etB mL l 0 (2mL) 


Aletas parabólicas rectas 

m = \/2hlkt __ 2 

Ai* = wLtCt + q /fllnWL + Cj)] ^ aleta 1 + V(2mL) 2 + 1 

C[ = Vl + (í/L) 2 


Aletas circulares de perfil rectangular 

m = V2/I/W 
fjc ~ r*2 + f/2 

4lete = 2^^ - O 2 ) 

Aletas de esptga de perfil rectangular 

m = V4h/kD 

L c = L + D/4 

^alete ~ D/+ 


_ /f^mr^/^mrgg) - /^mrfK^mrz,.) 
11016,8 ? / 0 ( mrj) K t ( mr 2e ) + K 0 ( ) 4 (mr 2e ) 

2r,/m 

= 


■^aleEa 


tanhr? 7 /- c 



Aletas de espiga de perfìl triangular 

m = V4/?/A'D 

Aleta = yVV + (D/2) 2 

Aletas de espiga de perfil parabólico 

m = V4 hìkD 

Vts = |f[C 3 C 4 - ~in(2DC,/L + C 3 )] 

C 3 = 1 + 2(D/L) 2 
C 4 = V1 + (D/ /_) 2 

Aletas de espiga de perfìl parabólíco 
(punta truncada) 

m = VÁhikD 

4*. = ^|[16(L/D) 2 + lf 2 - l} 


2 / 2 (2mL) 
1,316,0 " mL 4(2mL) 


^Jaleia “ 


_2_ 

1 + V(2mL/3) 2 + 1 


3 4(4mL/3) 
2 mL / 0 (4mL/3) 
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TABLA 3-4 


Funciones modificadas de Bessel t 
de pnmgra y segunda especìes* 


X 

e~%(x) 

e-'T(x) 

e*K 0 (x) 

eKdx) 

0,0 

1,0000 

0,0000 

— 

— 

0.2 

0.8269 

0.0823 

2,1408 

5,8334 

0,4 

0.6974 

0,1368 

1,6627 

3,2587 

0.6 

0.5993 

0.1722 

1.4167 

2.3739 

0.8 

0.5241 

0.1945 

1.2582 

1.9179 

LO 

0.4658 

0.2079 

1.1445 

1,6362 

1.2 

0,4198 

0,2153 

1.0575 

1.4429 

1.4 

0,3831 

0,2185 

0.9881 

1.3011 

1,6 

0.3533 

0.2190 

0.9309 

1.1919 

1,8 

0,3289 

0,2177 

0,8828 

1,1048 

2.0 

0.3085 

0.2153 

0.8416 

1,0335 

2.2 

0.2913 

0.2121 

0,8057 

0.9738 

2.4 

0.2766 

0.2085 

0.7740 

0.9229 

2.6 

0.2639 

0.2047 

0.7459 

0,8790 

2.8 

0.2528 

0,2007 

0.7206 

0,8405 

3,0 

0.2430 

0.1968 

0,6978 

0.8066 

3.2 

0,2343 

0.1930 

0,6770 

0,7763 

3.4 

0.2264 

0.1892 

0.6580 

0,7491 

3,6 

0,2193 

0.1856 

0.6405 

0,7245 

3.8 

0.2129 

0.1821 

0.6243 

0.7021 

4.0 

0.2070 

0.1788 

0.6093 

0.6816 

4.2 

0.2016 

0,1755 

0.5953 

0.6627 

4,4 

0.1966 

0.1725 

0,5823 

0.6454 

4.6 

0,1919 

0,1695 

0,5701 

0.6292 

4.8 

0.1876 

0.1667 

0.5586 

0.6143 

5,0 

0,1835 

0,1640 

0,5478 

0.6003 

5.2 

0,1797 

0,1614 

0.5376 

0.5872 

5,4 

0,1762 

0,1589 

0,5280 

0,5749 

5.6 

0.1728 

0.1565 

0.5188 

0.5634 

5,8 

0.1697 

0.1542 

0.5101 

0,5525 

6.0 

0.1667 

0.1521 

0.5019 

0.5422 

6.5 

0.1598 

0.1469 

0.4828 

0.5187 

7.0 

0.1537 

0.1423 

0.4658 

0.4981 

7.5 

0.1483 

0,1380 

0.4505 

0.4797 

8,0 

0,1434 

0,1341 

0,4366 

0.4631 

8.5 

0.1390 

0.1305 

0.4239 

0,4482 

9,0 

0.1350 

0.1272 

0.4123 

0.4346 

9.5 

0.1313 

0.1241 

0,4016 

0.4222 

10.0 

0.1278 

0.1213 

0.3916 

0,4108 


*Eva1uada con baae en el EES h usando las 
funciones matemáticas Bessel_líx) y Bessel_jt(x) 


o bíen. 


Q itleiú ^ìtiktú Q iilciA, rrtái ujn-rj ( 3 - 69 ) 

donde A alcfci es el área superficial total de la aleta, Esta relación permite deter- 
minar la transferencia de calor desde una aleta cuando se conoce su eficiencia* 
Para los casos de sección transversal constante de aletcis muy largas y aletas 
con puntas aisladas, ìa eficiencìa de la aleta se puede expresar como 


Qzku _ V7i/jfc4 t . (T h - TJ _ j_ 

~ - T-ì ~ L V hp - mL 


y 


V fiuixit flisladu 


C/iilffiu, iruis. 


\fhpkA, (T h - T -) tanh aL t[ln h mL 


ftW*t-Tj 


mL 


(3-71) 


puesto que /) aicl;i = pL para las aletas con sección transversal constante. Tam- 
bién se puede usar la ecuación 3-71 para las aletas sujetas a convección, siem- 
pre que la longitud L de la aleta se reemplace por la Jongilud corregida L c > 

Se han desarrollado relaciones para la efíciencia de aìetas de diversos per- 
files, cuya lista se da en la tabla 3-3 de ìa página 165, Las funciones 
matemáticas / y K que aparecen en algunas de estas relaciones son ìas fun- 
cìones modìficadas de Bessel y sus valores se dan en la tabla 3-4. En la frgura 
3-42 t se tienen las grálìcas dc las efíciencias para aletas sobre una superficìe 
plana y, en la figura 3-43, para aletas cìrcuìares de espesor constante. Para la 
mayor parte de las aletas de espesor constante que se encuentran en la prác- 
tica, el espesor / de la aleta es demasiado pequeho en relación con la longítud 
L de la propia aleta y. como consecuencia, ei área de la punta de ésta es des- 
preciable. 

Note que las aletas con perfiies triangular y parabólico contienen menos 
material y son más efícientes que aquellas con perfíles rectangulares y, por 
tanto, más adecuadas para las aplicaciones que requieren un peso mínímo, co* 
mo la$ espaciales. 

Una consideración importante en el diseho de las superfícies eon aletas es la 
selección de la longìtud L de la aleta que sea más apropiada. Por lo comun, en- 
tre tnás larga es la aleta, mayor es ei área de transferencia de calor y, como 
consecuencia, más aìta es la razón de la transferencia desde elìa. Pero también 
entre más grande es la aleta, más grande es la masa, el precio y la fricción deì 
fluido. Por lo tanto, no puede justificarse el aumento de la longitud de una ale^ 
ta más allá de cierto valor, a menos que los benefícios adicíonales compensen 
el costo adicionaL Ásimismo, la eficiencia de la aleta decrece al aumentar su 
longitud debido a la disminucíón de la temperatura con la iongìtud. Las longi- 
tudes de aletas que causan la caída de efíciencia por debajo de 60% suelen no 
poder justificarse económicamente y deben evitarse. La eficiencia de la mayor 
parte de ìas aletas usadas en la práctiea está por encima de 90%. 


Efectividad de la aleta 

Las aletas se usan para mejorar ia transferencia de calor y no se puede reco- 
mendar su uso a menos que el mejoramiemo de la transferencia justifique el 
costo adícíonaì y la complejidaci asociada con ellas. De hecho, no se tiene la 
seguridad de que la adición de aìetas sobre una superficie mejorará la transfe- 
rencìa de calor. E1 desempeno de las aletas se juzga sobre la base del mejora- 
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FIGURA 3-42 

Eficiencia de aletas rectas de perfiles rectangular, triangular y parabóiìco. 



FIGURA 3-43 

Eficiencìa de aletas circulares de espesor constante t. 


miento en la transferencia de calor comparado con el caso en el que no se usan 
aletas, E1 desemperío de las aletas, expresado en términos de la efectividad de 
ia aleta e aleta se define como (figura 3-44) 


^aleía 


Q ideta 

í?sin ulctu 


Razón de la transferencìa de calor 
Quicta desde la alcta de área de ìa base A h 

hA h ( T h — r x ) Razón de la transferecia de calor 
desde la superíicie de cirea A h 


(3-72) 
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^íiiri alcias 


FIGURA 3-44 

Efectìvidad de una aleta. 


Àquí, A b es el área de la sección traiisversa! de ia aleta en la base y (2 sìnàíela re- 
presenta la razón de la transferencia de caior desde esta área. si no se tienen 
aletas sujetas a la superficie. Una efecdvidad de e akta = 1 indica que la adición 
de aletas a la superfíeie no afecta la transferencia de caíor en lo absoluto. Es 
decir, el calor conducido hacia la aleta a través del área A h de la base es igual 
al calor transferido desde la niisma área A b hacia el medio circundante. Una 
efectividad de e yltìla < I indica que, en realidad, la aleta actúa como aislamien- 
to, retardando ia transferencia de calor desde la superficie. Se puede tener es- 
ta situacìón cuando se usan aletas hechas de materiales coti baja conductividad 
térmica. Una efectividad de e a!ela > 1 indica que las aletas están mejorando ía 
transferencia de calor desde la superficie, como debe ser. Sin embargo, no se 
puede justificar el uso de aletas a menos que sea sufíeientemente mayor 
que I. Las superficies con aietas se disenan sobre la base de maximizar la 
efectìvidad para un costo específico o mìnimizar el costo para una efectividad 
deseada. 

Note que tanto la eficiencia de ]a aieta como su efectividad están relactona- 
das con ei desempeno de la misma, pero son cantidades diferentes. Sin embar- 
go, están reiacionadas entre sí por 


“ukslií 


í -sín aleta 


M* (T h - TJ 


nsilein ^alumí f h 


(3-73) 


Por lo tanto, se puede determinar con facilidad la efectividad de la aleta cuan- 
do se conoce su efieicncia, o viceversa. 

La razón dc la transferencia de calor desde una aleta sufìcientemente larga 
de sección transversal uniforme, en condieiones estacionarias, se expresa por 
!a ecuación 3-61. A1 sustituir esta reìación en la ecuación 3-72, se determina 
que la efectividad de esa aleta larga es 


^úk'íiì liiTifa 


Q j'td.i 


í sio idein 


X lipkA, íT h - T.) _ fkp_ 
hA h ~ V hA, 


(3-74) 


dado que , en este caso, A c = A b . Se pueden sacar varias conclusiones impor- 
tanles eon base en la retación antes dada de la efectivìdad para que sean con- 
sideradas en el díseho y ia selección de las aleias: 

' La conductìvidad térmica k del materìal de la aleta debe ser tan alta como 
sea posible. Por elio ? no es coińcidencia que las aletas estén hechas de 
metales, siendo los más comunes el cobre, el aluminío y el hierro. Quizá 
las aletas que se usan con mayor amplítud están hechas de aluminio debí- 
do a su eosto y peso bajos y a su resistencia a la corrosión. 

* La razón entre el perímetro y el área de la seccìón ìransversat de la aleta. 
p/A c debe ser tan alta como sea posìble. Este criterio lo satisfacen las ale- 
tas de placa delgada y las de espiga esbeltas. 

* EI uso de aJetas es más efectivo en aplicaciones que comprenden irn bajo 
coeficiente de transferencia de calor por conveccìón. Por tanto, el uso de 
las aletas se justifica con más facilidad cuando el medio es un gas en lu- 
gar de un líquido y la transferencia de calor es por conveccìón natural en 
kigar de por convección forzada. Por lo tanto, no es coincidencia que en 
los ìntercambìadores de calor de liquido a gas, como el radiador de un au- 
tomóvil, las aletas se eoloquen en el lado del gas. 

Al detenninar la razón de la transferencia de calor desde una superficie con 
aletas, se debe considerar la parte libre de aletas de esa superficie así como las 
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aletas. Por lo tanto, la velocidad de la transferencia de calor para una superfì- 
cie que contiene n aletas se puede expresar como 

Q to[al. aJiita Q- ltbrtr dc alotas ~^~ C?ale[a 

^4|sbre de alctas Jb ^w) ^aleta^A^jei;, {T h Cc) 

” ^(A libj¥ dí nletas V aietn A i 'M ~ TJ) (3-75) 

También se define una efectividad total para una superficie con aletas co- 
mo la razón entre transferencia de calor total desde la superfície con aletas y 
la transferencia de calor desde la misma superficie si no hubieran aletas, 


_ ^wl. »tem _ + T lal i .-tii^j]LiiiKT < , - Tj 

Q,**. ìim ijlctui Jtt f*) 


(3-76) 


donde A sìn 3le[ÍLS es el área de la superficìe cuando no hay aletas, A aleia es eì área 
supertìcial total de todas ìas aletas sobre la superficie y A, íbmdealetils es el área de 
la parte sin aletas de esa superficie (figura 3-45). Note que la efectìvidad total 
con aletas depende de la densidad de éstas (número de aletas por imidad de 
longitud) así como de la efectividad de cada una ellas. La efectividad total es 
ima medida mejor del desempeno de una superficie con aletas que la efectivi- 
dad de cada una. 



A *mda* = wxH 

A aleIa = 2 x L x w + / x w (una aleta) 
« 2 X L X w 

F)GURA 3-45 
Diversas áreas superfieiales asociadas 
con una superficie reetangular con tres 

aletas. 


Longitud apropiada de una aleta 

Un paso importante en eJ díseno de una aleta es la detemiinación de su longi- 
tud apropiada, una vez que se espeeifican el material y la sección transversal de 
la misma. E1 lector puede sentirse tentado a pensar que entre más larga es la 
aleta, mayor es el área superficial y, como consecuencia, más altaes ia veloci- 
dad de la transferencia de calor. Por lo tanto, para tener la máxima transferen- 
cia de calor, la aleta debe ser infinitamente larga. Sùi embargo, la temperatura 
cae exponenciaimente a io largo de ella y alcanza ia temperatura ambiente a 
cierta longitud. La parte de la aleta más allá de esta longitud no contribuye con 
la transferencia de calor, ya que se encuemra a la temperatura ambiente, como 
se muestra en la figura 3-46. Por consiguiente, disenar una aleta "extra larga” 
de ese tipo está fuera de contexto ya que representa un despeidicio de material, 
peso excesivo y mayor tamaiio y, por tanto, un costo mayor sin obtener benefi- 
cio a cambÌQ (de hecho, una aleta asf de iarga tendrá un comportamiento dani- 
no, ya que suprimirá el movimiento del fluido y, por consiguiente, reducirá el 
coeficiente de transferencia de calor por convección). Las aletas tan largas, en 
las que la temperatura tiende a ser la del medio no son recomendables, dado 
que cl poco incremento en la transferencìa de calor en ìa rcgión de la punta no 
puede justiíìcar el desproporcionado aumento en el peso y d costo. 

Con el fin de obtener cierto sentido de la longitud apropiada de una aleta, se 
compara la transferencia de calor de una de Jongitud finita con la transferen- 
cia de calor de una infinitamente lat'ga, en ias mismas condiciones. La razón 
entre estas dos transferencias de calor es 



Debido & la caída gradual de la 
temperatura a lo largo de la aíeta, 
la región eercana a la punta de ésta 
contribuye poco o nada a la 
transferencia de calor. 


Razón dc ías trans- CLi^s 
fmmóasdecahr 


\/ltpkAk {T h - T ,) tanh tnL 
VhpkÀJJb-T^) 


— tanh mL 


(3-77) 


Con una calculadora de mano se evaluaron los valores de tanh mL para algunas 
magnitudes de mL y Jos resultados se dan en la tabla 3-5. En ella se observa 
que la transferencia de calor desde una aleta aumenta con mL casi lìnealmen- 
te al principio, pero la curva forma una meseta más adelante y alcanza un va- 
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TABLA 3-5 

La variación de ia transferencìa de 
caior destíe una alefa comparada 
con una aleta infinitamente larga 

mi . ^ aleta = tanh mL 

Qaleta larga 


0,1 

0.100 

0.2 

0.197 

0.5 

0.462 

1.0 

0.762 

1.5 

0.905 

2.0 

0.964 

2.5 

0.987 

3.0 

0.995 

4,0 

0.999 

5.0 

1.000 


lor para la aleta infinitamente larga en alrededor de mL — 5. Por lo tanto, se 
puede consíderar que una aleta es ùifínitamente larga cuando su longítud es L 
— im. También se observa que reducir la longitud de la aleta a la mitad (des- 
de mL — 5 hasta mL = 2,5) causa una cafda de sólo 1% en la transfereneia de 
calor. Por supuesto no se duda en sacrifícar ese 1% en el rendimiento con res- 
pecto a la transferencia de calor, a cambio de una reducción dc 50% en el ta- 
mano y posiblemente en el costo de la aleta. En la práctìca, una Ìongitud de 
aleta que corresponde a alrededor de mL = 1 transferirá 76.2% del calor que 
puede transferir una aleta infinitamente larga y, por tanto, debe ofrecer un 
buen término medio entre el rendimìento respecto a la transferencía de calor y 
eì tamano de la aleta. 


TABLA 3-6 


Resistencia térmíca de convección natural y radiación combinadas de diversos 
sumíderos de calor usados en el enfriamiento de dispositívos electrónicos entre 
el propio sumidero y los alrededores, Todas las aletas están hechas de alumìnio 
6063T-5. anodìzadas en negro y tienen 76 mm (3 in) de largo. 



R = 0.9X/W (vertícal) 

R = 1.2°C/W (horizontal) 

Dímensíones: 76 mm x 105 mm x 44 mm 
Área superficíaJ: 677 cm 2 



R = 5X/W 

Dimensiones: 76 mm x 38 mm x 24 mm 
Área superficiah 387 cm 2 



R= 1.4T/W {verticab 
R= 1.8X/W (horizontal) 

Dimensiones: 76 mm x 92 mm x 26 mm 
Área superficsai: 968 cm 2 



R= 1.8X/W (verticat) 

R= 2.1 D C/W (honzontal) 

Dimensiones: 76 mm x 127 mm x 91 mm 
Área superficiah 677 cm 2 



R = ÌTX/W (verticai) 

R = 1.3X/W (horizontat) 

Dimensiones: 76 mm x 102 mm x 25 mm 
Área superficial: 929 cm 2 



R = 2.9X/W (vertícal) 

R= 3.1X/W (horizontaí) 

Dimensiones: 76 mm x 97 mm x 19 mm 
Área superficial: 290 cm 2 
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Una aproximación común usada en el análisis de ìas aletas es suponer que 
la temperatura de la aleta varía sólo en una dirección (a ìo largo de su longi- 
tud) y la variacìón de la temperatura a lo largo de ias otras dírecciones es des- 
preciable, Quizá el lector se pregunte si esta aproximación unidimensional 
resulta razonable. Desde luego, éste es el caso para las aletas hechas con ho- 
jas metálicas delgadas, como las del radiador de un automovil, pero no se es- 
taría tan seguro para aquellas hechas con materiales gruesos. Los estudios han 
demostrado que el error que se comete en el análisis unìdimensional es des- 
preciable (menos de 1%) cuando 


donde S es el espesor caracteristico de la aleta, el cuai se toina como el espesor 
t de la placa para las aletas rectangulares, y ei diámetro D para las cilíndricas, 
Superticies con aletas especialmente disenadas, liamadas sumideros de ca- 
lor\ que son de uso comun en el enfriamiento de equipo electrómco, están re- 
lacionadas con configuraciones geométricas complejas linìcas en su clase, 
como se muestra en la tabla 3-6. EI rendimiento con respecto a la transferen- 
cia de calor de estos sumìderos suele expresarse en térmìnos de sus resisten- 
cias lérmicas R , en °CAV, ias cuales se definen como 

T — T 

Q aUfia — ^ — ra ^ííikta ^ b ~~ f *) {3-78) 

Un valor pequeno de resistencia térmìca indica una caída pequena de la tem- 
peratura a través del sumidero de calor y s por consiguiente, una alta eficiencia 
de la aieta. 


EJEMPLO 3-ÍO Disipación máxima de potencia de un transístor 

Los transistores de potencía que son de uso común en los aparatos electrónícos 
consumen grandes cantidades de energía eléctrica. El índice de faila de los 
componentes electrónicos aumenta casi exponencíaimente con ía temperatura 
de operacìón. Como regla empíríca, ei índice de falla de los componentes elec™ 
trónicos se reduce a ta mìtad por cada disminución de 10°C en la temperatura 
de operacìón an !a unión. Por lo tanto, la temperatura de operación de los com- 
ponentes electrónicos se mantiene por debajo de un ntvel seguro para minimì- 
zar et ríesgo de falla. 

La sensible circuítería electrónica de un transistor de potencía está protegìda 
por su caja, que es una cubìerta metálica rígida. Las caraeterístícas relacíona- 
das con !a transferencia de calor de un transístor de potencia suelen especifi- 
carse por el fabrícante en términos de la resistencìa térmtca de la caja con 
respecto al medio, en ia cual se tornan en cuenta tanto la transferencia de ca- 
lor por convección natural como por radiación. 

Se dice que !a resístencia térmica de la caja con respecto al ambiente de un 
transìstor de potencia que tiene una potencia nominal máxima de 10 W es de 
2Q D C/W. Sí la temperatura de la caja del transistor no debe ser mayor a 85°C f 
determine la potencia a !a cual se puede operar este transistor con seguridad en 
un medìo a 25 Ù C. 

SOLUCIÓN Se debe determinar la potencia nomínaJ máxíma de un transístor 
cuya temperatura de la caja no debe sobrepasar 85°C. 

Suposiciones 1 Exísten condíciones estacíonarias de operacìón. 2 La caja del 
transistor es ìsotérmica a 85X. 

Pivpi&dzrì&s Se díce que la resístencía térmica de ia caja al ambiente es de 
20 °C/W t 
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FIGURA 3 47 

Esquema para el ejemplo 3-10. 


Anáfisis En la figura 3-47, se muestran el transistor de potencia y la red de re- 
sistencias térmicas asociada con él. At observar la red de resìsfencìas térmicas 
se advìerte que existe una sola resistencia de 20°C/W entre !a caja que está a 
T c = 85 D C y el ambíente a f K = 25°C y, por tanto, !a rapidez de 1a transferen- 
cia de calores 

Ó J&\ _JW^ = (8S- WC 

y 20°C/ W 

Por lo tanto r este transistor de potencia no debe operarse a niveles de pofencia 
por arriba de 3 W si la temperatura de su caja no debe ser mayor a 85°C. 
Discusión Este transistor se puede usar a niveles más alíos de potencia conec- 
tándolo a un sumidero de calor tel cual baja la resistenda térmica al incremen- 
tar el área superficíal de transferencia de calor T como se díscute en el ejemplo 
que sigue), o bien f usando un ventílador (que baja la resistencia térmica al in- 
crementar ef coeficiente de transferencia de calor por convección). 


EJEMPĹ03-11 Selección de un sumìdero de caior 
para un transistor 

Se va a enfriar un transistor de potencia de 60 W acopSándolo a uno de los su- 
mideros de calor que se encuentran en el comercio, mostrados en la tabla 3-6. 
Seleccione un sumtdero de calor que permita que la temperatura del transístor 
no sea mayor que 90X en ef aire ambiente a 30°C. 


SOLUCIÓN Se debe seleccionar, de la tabla 3-6 f uno de los sumideros de calor 
que se encuentran en el comercto para mantener la temperatura de la caja de 
un transistor por debajo de 90°C. 

Suposicianes l Existen condìcíones estacìonarias de operación. 2 La caja del 
transistor es isotérmica a 90°C. 3 La resistencra por contacto entre eí transistor 
y ei sumídero de calor es despreciable. 

Anáíisìs La razón de ia transferencia de calor desde un transístor de 60 W a 
plena potencía es Q - 60 W. Se determina que la resistencia térmíca entre ei 
transistor sujeto al sumidero de calor y el aire ambiente, para ía diferencia es- 
pecificada de temperatura es 




(90 - 30)°C 
60 W 


1.0°C/W 


Por fo tanto, Ja resistencia térmica del sumídero de calor debe estar por debajo 
de LOX/W. Un examen de ia tabla 3.6 revela que el HS 5030 t cuya resisten- 
cía ìérmica es 0.9°C/W en fa posición vertical, es e! único que satisfacerá esta 
necesidad. 



FIGURA 3-48 

Esquema para e3 ejemplo 3-12. 


EJEMPL0 3-12 Efecto de las aletas sobre la transferencia 
de calor de los tubos de vapor de agua 

En un sístema de cafefacción, ei vapor de agua fluye por tubos cuyo diámetro 
extertor es = 3 cm y cuyas paredes se mantienen a una temperatura de 
120 P C. Se sujetan ai tubo aletas circulares de aluminio (k = 180 W/m - °C) con 
diámetro exterior D 2 = 6 cm y espesor constante t = 2 mm f como se muestra 
en la figura 3.48. El espacio entre ias alteas es de 3 mm y p de este modo r se 
tienen 200 aletas por metro de longitud det tubo. El calor se transfiere af aìre 
circundante que está a T s = 25X, con un coeficiente combinado de Iransfe- 
rencia de calor de h = 60 W/m 2 * C. Determíne el incremento en 1a transferen- 
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eia de calor de! tubo por metro de longítud, como resultado de la adición de las 
aletas. 

SOLUCIÓN Se van a sujetar aletas circulares de aluminio a los tubos de un sis- 
tema de calefaccìóm Debe determinarse el ìncremento en la transferencia de 
calor de los tubos por unidad de longìtud como resultado de la adíción de las 
aletas, 

Supùsiciones 1 Exísten condiciones estacìonarías de operación- 2 El coefí- 
ciente de transferencía de calor es unìforme en toda la superficíe de las aletas. 
3 La conductívidad térmica es constante, 4 La transferencía de calor por ra- 
diacíón es despreciable, 

Propiedades Se dìce que la conductívidad térmìca de las aletas es k = 180 
W/m ■°C. 

Anáiisis En el caso de que no se tengan aletas f a partir de la fey de Newton del 
enfriamiento se determina que la transferencia de calor def tubo por cada metro 
de longitud es 

^sínaleta ~ itD\L — tt(0 + 03 m)(l io) = 0,0942 m 2 
■físinaleia aletaí^fr 

- (60 W/m 2 - °C)(0.0942 m 2 )(120 - 25)°C 
= 537 W 


En la fígura 3-43 se tiene la gráfíca de la eficiencìa de las aletas cìrculares su- 
jetas a un tubo circuíar. Dado que r en este caso f Ĺ = \{D 2 - D } ) = ^(G,Q6 - 
0,03) = 0,015 m se tíene 


r 2í = r 2 + t/2 = 0,03 + 0,002/2 = 0,03 í m 
L c = L + r/2 = 0.015 + 0.002/2 = 0,016 m 
A p = Lj = (0.0L6 m)(0.002 m) = 3.20 X 10^ 5 m 2 


n 


0.031 m 
0.015 m 


2.07 



= (0.016 m) 3 




60 W/m 2 


(180 W/m *°C)(3.20 X 10" 5 m 2 ) 


= 0.207 


^aleta 


= 0.96 


A alcla = 2ir(rl c - r}) = 2ir[(0.031 m) 1 - (0.015 m) 2 ] 

= 0.004624 m 3 

Qateta ^lalelaGaíeta, mdx ^Tateta^^aleta (Xh -^*) 

= 0.96(60 W/m 2 ■ °C)(0.004624 m 2 )(120 - 25)°C 
= 25.3 W 

La transferencìa de calor desde la parte líbre de aletas deí tubo es 
^libredealetas = ttD^S = tt(0.03 m)(0.003 m) = 0,000283 m 2 

Clibrc ijc ,i]clas “ ^^libóide àlcV^á^b ^“) 

= (60 W/m 2 ■ °C)(Ò.000283 m 2 )(l20 - 25)°C 
= 1.6 W 

Puesto que se tìenen 200 aletas y P por tanto, 200 espaciamientos entre ellas 
por metro de longitud del tubo P la transferencia total de calor desde el tubo con 
aletas queda 
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2toLji,akt u = niQtite iji + Gjibttdttìitiia) = 200(25.3 + 1.6) W = 5 380 W 

Por lo tanto, el incremento en 1a transferenda de cator deí tubo por rmetro de 
longìtud T como resuìtado de la adicìón de las atetas, es 

fiincremento “ Giytal, aJeia — Gs,in íiJeta = 5 380 ” 537 = 4 843 W 

(por m de longitud del tubo) 

Dtscusión La efectivldad total de! tubo con aletas es 

Q itìiáj. nkiii _ 5 380 W (n n 
s áleia, total — TT 537 W — ^ - 

ii.na3. sin akLù 

Es decir, la razón de la transferencia de calor del tubo de vapor se incrementa 
en un factor de 10 como resultado de la adición de aletas. Esto explica el am- 
plio uso de las superficies con aletas. 


3.7 • TRANSFERENCIA DE CALOR EN 
CONFIGURACIONES COMUNES 

Hasta ahora se ha considerado la transferencia de calor en confìguraciones 
geométricas simples, como paredes planas grandes, cilindros ìargos y esferas. 
Esto se debe a que, en las configuraciones geométricas de este tipo la trans- 
ferencia de calor se puede considerar unidimensional y asf obtener con facili- 
dad soluciones analíticas sencìllas. Pero muchos problemas que se encuentran 
en la práctica son bldlmensionales o tridimensionales y están relacionados con 
configuraciones geométricas un tanto complicadas para las cuales no se 
cuenta con soluciones sencillas* 

Una ímportante clase de problemas de transferencia de calor para los cuales 
se obtienen soluciones sencillas abarca aquellos relacionados con dos superfì- 
cies que se mantienen a las temperaturas constantes T f y La razón de trans- 
ferencia de calor estacionaria entre estas dos superfícies se expresa como 

Q = Sk{Tì - T 2 ) ( 3 - 79 ) 

donde S es eì factor de forma en la conducción, el cual tiene la dìmensión de 
longìtud, y k es la conductividad térmica del medio entre las superficies. E1 
factor de forma en la conducción sólo depende de la configuración geomé- 
trica del sistema. 

Se han determinado los factores de forma para varias configuraciones que 
se encuentran en la práctica y se dan en la tabla 3-5 para algunos casos co- 
munes. En la literatura, se encuentran tabias más completas. Una vez que se 
conoce el valor del factor de forma para una configuración geométrica es- 
pecífica, se puede determinar la razón total de transferencia de calor en estado 
estacionario a partir de la ecuación 3.7a usando las temperaturas constantes 
específícas de tas dos superfícies y la conductividad térmica del medio entre 
ellas. Note que los factores de forma en la conducción sólo son aplicables 
cuando la transferencia de calor entre las dos superficies es por conducción. 
Por lo tanto, no se pueden usar cuando el medio entre las superfìcies es un 
líquido o un gas, lo cual comprende corrientes naturales o forzadas de con- 
vección. 

Una comparación de las ecuaciones 3-4 y 3-79 reveìa que el factor de forma 
en la conduccìón, S, está relacionado con la resistencia térmica R por R - UkS 
o S = 1 ÌkR. Por tanto, estas dos cantidades son la inversa una de la otra 
cuando la conducti vidad térmica del medio es la unidad. E1 uso de los factores 
de forma en la conducdón se ilustra con los ejemplos 3-13 y 3-14. 
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TABLA 3-7 

Factores de forma en la conducción* S, para varias configuraciones con el fin de usarse en Q = kS(Ti - T 2 ) para 
determínar la razón estacionaria de transferencia de caior a través de un medio de conductividad térmica k entre las 
superf ícies a las temperaturas T^ y T 7 
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TABLA 3-7 { Continúa ) 
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m EJEMPLO 3-13 Rértiida De calor en tubos enterrados 
tie vapor de agua 

Un tubo de agua caliente de 30 m de largo y 10 cnn de diámetro de un sistema 
municipai de caiefaccìón está enterrado en el sueio 50 cm por debajo de la su- 
perficìe del piso, como se muestra en la figura 3-49, La temperatura de ia super- 
ficte exterior del tubo es SOX, Si la temperatura superficial de la tíerra es 10 Q C 
y la conductividad térmica del suelo en ese lugar es 0,9W/m ■ °C F determine la 
razón de la pérdida de caior del tubo. 


SOLUCIÓN Eí tubo de agua calìente de un sistema municipal de calefacción 
está enterrado en el suelo. Se debe determinar la razòn de !a pérdida de calor 
del tubo. 

Suposiciones 1 Existen condiciones estacìonarias de operacíón. 2 La transferen- 
cia de calor es bidimensional (no hay cambio en la direeción axíal). 3 La con- 
ductividad térmica del suelo es constante. 

Propiedaúes Se dice que la conductividad térmica dei sueío es k = 0.9 W/m ■ D C. 
Análisis En la tabla 3-7 se proporciona el factor de forma para esta confígu- 
ración 

^ 2ttL 
ln(4 ziD) 

dado que z> 1.50, donde zes la distancia a la que se encuentra el tubo abajo 
de la superfìcte del pisoy Oes el dìámetro de este tubo. Al sustituír, 


2 tt x (30 m) 
ln(4 X 0.5/Ò’Ì) 


= 62.9 m 


Entonces la razón de transferencia de calor estacionaria del tubo queda 


Q = Sk{T v - T 2 ) = (62,9 m)(0.9 W/m ■ °C)(80 - 10)°C - 3 963 VV 


Discusión Note que este calor es conducido de la superficie del tubo a la su- 
perficie de la tierra a través del suelo y t a continuación, es transferido hacia la 
atmósfera por convección y radiacíón. 


* EJEMPLO 3-14 Transferencia tie cafor entre tubos tie agua 

caliente y fría 

J| Una sección de 5 m de largo de tubos de agua caiiente y fría están fendìdos 
K paralelos entre sí en una capa gruesa de concreto, como se muestra en la figura 
m 3-50, Los dìámetros de los tubos son de 5 cm y la dìstancia enfre las líneas 
» centrales de ellos es de 30 cm. Las temperaturas superfìciales de los tubos de 
11 agua calìente y fría son 70 D C y 15 fi C, respectivamenfe. Si ía conductìvidad tér- 

* míca del concreto es k = 0*75 W/m ■ X, determine la razón de la transferencia 

* de calor entre íos dos tubos. 

SOLUCIÓN Tubos de agua caliente y fría corren paralelos entre sí en una capa 
de concreto. Se debe determinar la razón de ia transferencia de calor entre los 
tubos. 

Suposicìones 1 Exìsten condiciones estacionarias de operacìón, 2 La transferen- 
cìa de calor es bídímensional {no hay cambio en la dirección axial). 3 La con- 
ductivìdad térmíca del concreto es constante. 

Propiedades Se dìce que ía conductividad térmica del concreto es k = 0.75 
W/m ■ X. 


) L\z = 0.5 in , / ; ,. ; .\ 

\j : ;: \:-,v,\L ) i :r c 

J \ >=UJcm ) .; 

’■ £=30 m ';. 0 


FIGURA 3-49 

Esquema para cl ejemplo 3-13. 



FIGURA 3-50 


Esquema para el ejemplo 3-14, 
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Análisis En la tabta 3-7 se dice que el factor de forma para esta confìguración es 


S = 


2 ttL 


/42 

t 2 D t D 2 ) 


cosh' 


donde z es la distancia entre las líneas centrales de los tubos y L es su longi- 
tud. Al sustituir 


5 = 


2tì X (5 m) 


. _ / 4 X 0.3 2 — 0.05 2 — 0.05 2 \ 
COSl1 2X0.05X0.05 j 


= 6.34 m 


Entonces la razón de transferencia de calor estacionaria entre los tubos queda 


Q = SkiT, - T 2 ) = (6.34 m)(0.75 W/m - °C)(70 - 15 Q )C = 262 W 

Discusión Se puede reducir esta pérdida de calor al colocar los tubos de agua 
fria y caliente más alejados entre st. 


Se sabe bien que el aislamiento reduce la transferencia de calor y ahorra 
energía y dinero. Las decisiones acerca de la cantidad correcta de aislamiento 
se basa en análisis de transferencia de calor y económicos, con el fin de deter- 
minar el “valor monetario” de la pérdida de energía. Esto se iJustra con el 
ejemplo 3-15. 


EJEMPLQ3-15 Costo de la pérdida de calor a través 
de las paredes en invierno 

Considere una casa calentada eiéctricamente cuyas paredes tienen 9 ft de alto „ 
y un valor R de aislamiento de 13 (es decir, una razón del espesor con respecto M 
a la conductividad térmica de L/k = 13 h • ft 2 • °F/Btu). Dos de las paredes de w 
la casa tienen 40 ft de largo y las otras tienen 30 ft. La casa se mantiene a * 
75T en todo momento, en tanto que la temperatura en el exterior varía. Deter- * 
mine !a cantidad de calor perdido a través de las paredes de la casa en cierto jjj 
día durante el cual la temperatura promedio en el exterior es de 45 Q F. , 
Asimismo, determine el costo de esta pérdida de calor para el propietario de la » 
casa si el costo unitario de la electricidad es de 0.075 dólar/kWh. Para los « 
coeficientes combinados de transferencia de calor por conveccíón y radiación * 
use los valores recomendados por la ASHRAE (American Society of Heating, Jjj 
Refrigeration, and Air Conditioning Engineers) de h 2 = 1.46 Btu/h • ft 2 • °F, para 
la superficie interior de las paredes, y /? 0 = 4.0 Btu/ft 2 • °F, para la superficie ex- B 
terior de las mismas, con las condiciones de viento de 15 mph en invierno. 

fi 

SOLUCIÚN Se considera una casa calentada eléctricamente con aíslamiento I 
R-13. Debe determinarse la cantidad de calor perdìda a través de las paredes y 
su costo. 

Suposicìones 1 Las temperaturas del aire en el interior y el exterior han per- 
manecido en los valores dados durante todo el día, de modo que la transferen- 
cia de calor a través de las paredes es estacionaria. 2 La transferencia de calor 
a través de tas paredes es unidimensíonal ya que ? en este caso, cualesquiera 
gradientes significatìvos de temperatura existìrán en la dirección del interior ha- 
cia el exterior. 3 Los efectos de la radiacìón se toman en cuenta en los coefi- 
cíentes de transferencia de calor. 
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Análisis Este problema está relacìonado con conduccibn a través de la pared 
y convección en sus superficies y se puede manejar de la mejor manera al usar 
el concepto de resistencia térmica y el dibujo de la red de resistencìas térmicas, 
como se muestra en 1a figura 3-51. El área de transferenda de calor de ias 
paredes es 

A — Circunferencia X Altura — (2 X 30 ft + 2 X 40 ft)(9 fi) - 1 260 ft 2 


Entonces se evalúan cada una de las resistencias, con base en sus defíniciones, 
como 


* = _L = __ i 

' conv * h t A (1.46 Btu/h * ft 2 ■ °F)( 1260 ft 2 ) 


= 0.00054 h ■ °F/Btu 


_ L_ _ Valor R _ 13 h * ft 2 ■ °F/Btu 


— R r , 


1260 ft 2 

3 


1 _ 

M (4.0 BtuAr ■ ft 2 * °F)(1260 ft 2 ) 


- 0.01032 h ■ °F/Biu 

= 0.00020 h °p/Btu 


Dado que las tres resistencías están en serie, la resistencìa total es 

= R< + Rpawi + R 0 = 0.00054 + 0.01032 + 0.00020 = 0.01106 h ■ °F/Btu 

Entonces, la razón de transterencia de calor estacionaria a través de las paredes 
de la casa queda 



(75 - 45)°F 
0,01106 h °F/Btu 


= 2712 Btu/h 


Por último, la cantìdad total de calor perdído a través de las paredes durante un 
perìodo de 24 h y su costo para el propíetario de la casa son 

Q = Q Aí = (2732 Btu/h)(24 h/día) = 65 100 Btu/día = Ì9A k\Vh/día 

ya que 1 kWh = 3 412 Btu y 

Costo de la ealefaccìón “ (Energía perdida)(Costo de la energía) 

= (19.1 kWh/día)(0.075 dólares/kWh) 

= 1*43 dólares/día 

Discusión Ese día, las pérdidas de calor a través de las paredes de la casa 
costaron al propietarío 1.43 dólares en electricidad, Se puede evítar la mayor 
parte de esta pérdída por medío de material aìslante. 



TEMA DE INTERES ESPECIAL * 


Transferencia de calor a través de paredes y techos 

En condiciones estacionańas se puede determinar la razón de la transferen- 
cia de calor a través de cualquier sección de la pared o el techo de un edifi- 
cio a partir de 

A{T { - Tj 

Q - UAiT; - T a ) =-(3-80) 

dónde 77 y To son ias temperaturas del aire en eì interior y el exterior, A es 
el área de transferencia de calor, U es el coeficiente de transferencia de 


*E$ta seccìón se puede pasar por alto $ìn pérdida de confmuídad. 
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calor totaì (el factor U) y R = UU es la resístencia térmica unitaría total (el 
valor /?), Las paredes y los techos de los edìficios constan de varias capas 
de materìales; la estmctura, las condiciones de operación de las paredes y 
los techos pueden díferìr de rnanera significativa de un edificio a otro. Por 
lo tantOj oo resulta práctico enlistar los valores R (o los factores U) de 
ciases diferentes de paredes o techos en condiciones diferentes. La re- 
sistencia térmica total de ona estmctura se puede determinar con la mayor 
exactitud en un laboratorio, al armar en realidad la unidad y probar como 
un todo, pero este procedimiento suele ser inuy tardado y costoso, EI pro- 
cedimiento analitico que aquí se describe es rápido y dìrecto y los resuita- 
dos suelen concordar bien con los valores experimentales. 

Se puede determinar la resístencía témdca unitaría de una capa plana de es- 
pesor L y conductividad térmíca k a partir de R = Uk. En el apéndice se 
dan la conductividad térmica y otras propiedades de materiales de cons- 
tmcción comunes, Por convenlencia, en la tabla 3-6 se da una lista de las 
resìstencias térmicas unitarias de varios componentes usados en las estruc- 
turas de edìficios, 

La transferencia de calor a través de una sección de pared o techo tam- 
bién se ve afectada por los coeficientes de transferencia de calor por com 
veccìóii y radlación en las superficies expuestas. Los efectos de la 
eonveceión y la radiación sobre las superficies interior y exterior de las 
paredes y techos suelen combinarse en los coefìcìentes combinados de 
transferencia de caíor por convección y radìacìón (también llamados con - 


TABLA 3-8 

Resistencia térnnica unttaria (valor R) de CQmponentes connunes usados en la construcción 


Valor R 


Componente 

m 2 • °C/W ft 2 • 

h • °F/Btu 

Superficie exterior (invierno) 

0.030 

0,17 

Superfìcie exterior íverano) 

0.044 

0,25 

Superficie ìnterior, aìre estático 0.12 

Espacio plano lleno de aire h vertical, superficies 

0,68 

comunes = 0,82): 

13 mm (| ìn) 

0.16 

0.90 

20 mm (1 in) 

0.17 

0.94 

40 mm (1.5 in) 

0.16 

0.90 

90 mm (3.5 in) 

0.16 

0.91 

Aislamiento f 25 mm (1 in)= 

Fibra de vidrìo 

0.70 

4.00 

Lámina de fibra m ineral 

0.66 

3.73 

Espuma rígída de uretano 

0.98 

5.56 

Estuco, 25 mm (1 in) 

0.037 

0.21 

Ladrillo de fachada, 

100 mm (4 in) 

0,075 

0,43 

Ladrillo común, 100 mm (4 in) 

0,12 

0.79 

Forro de acero 

0.00 

0,00 

Escoria, 13 mm (| in) 

0,067 

0.38 

Madera, 25 mm (1 in) 

0.22 

1.25 

Montante de madera 
nominales 2 in x 4 in 

(3.5 in o 90 mm de ancho) 

0.63 

3.58 


Valor R 


Componente 

m 2 ■ °C/W 

ft 2 ■ h - C F/Btu 

Montante de madera nominales 

2 in x 6 in 

(5.5 in o 140 mm de ancho) 

0,98 

5.56 

Loseta de arcilla, 100 mm (4 in) 

0,18 

1.01 

Loseta acústica 

0.32 

1,79 

Teja de asfalto 

0.077 

0.44 

Papel para construcción 

0.011 

0.06 

Bloque de concreto, 100 mm (4 in): 

Ligero 0.27 

1.51 

Pesado 

0.13 

0.71 

Tablero de yeso T 

13 mm (1 in) 

0.079 

0.45 

Lámina de fibra de madera, 

13 mm (1 in) 

0,23 

1.31 

Madera contrachapada, 

13 mm (l in) 

0.11 

0,62 

Concreto, 200 mm (8 sn): 

Ligero 

1,17 

6.67 

Pesado 

0.12 

0.67 

iVlortero de cemento, 

13 mm (1 in) 

0.018 

0.10 

Tablas de forro achaflanadas y 
traslapadas de madera, 

13 mm x 200 mm 
(1 ìn X 8 in) 

0.14 

0.81 
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CAPÍTULO 3 


ductancias superficiales) / 2 , y h 0 , respecdvamente, cuyos valores se dan en 
Ia tabla 3-9 para superficies comunes (e = 0.9) y superficies reflectoras 
(e = 0.2 o 0.05). Note que las superficies que tienen una baja emisividad 
también tienen una baja conductancia superficial, debido a la reducción de 
la transferencia de calor por radiación. Los valores de la tabla están basa- 
dos en una temperatura superfícial de 21°C (72°F) y una diferencia de 
temperatura entre la superficie y el aire de 5.5°C (10°F). También se 
supone que la temperatura superfícial equivalente del medio es igual a la 
temperatura del aire ambiente. A pesar de la conveniencia que esto ofrecc, 
esta hipótesis no es bastante exacta debido a 1a pérdida adicional de calor 
por radiación de la superfície hacia el cielo abierto. Se puede tomar en 
cuenta el efecto de la radiación del cielo tomando aproximadamente la tem- 
peratura exterior como el promedio de las temperaturas del aire exterior y 
del cielo. 

E1 coeficiente de transferencia de calor de la superficie interior, h h per- 
manece muy constante durante todo el ano, pero el valor de h 0 vana de 
manera considerable a causa de su dependencia de la orientación y de la 
velocidad del viento, la cual puede variar desde menos de 1 km/h, con 
condiciones de tiempo en clima tranquilo, hasta más de 40 km/h durante las 
tormentas. Los valores de uso común de h, y h 0 para los cálculos de la 
carga pico son 


hj = 8.29 W/m 2 • °C = 1.46 Btu/h • ft 2 • °F 
_ I 34.0 W/m 2 • °C = 6.0 Btu/h ft 2 • °F 
" | 22.7 W/m 2 • °C = 4.0 Btu/h • ft 2 • °F 


(invierno y verano) 
(inviemo) 

(verano) 


los cuales corresponden a condiciones de diseno del invierno de 24 km/h 
(15 mph) para el invierno y 12 km/h (7.5 mph) para el verano. Las re- 
sistencias térmicas superficiales correspondientes (valores R) se determi- 
nan a partir de /?, = \/h, y R 0 = 1 /h 0 . Se pueden usar los valores de la 
conductancia superllcial en condiciones de aire estático para las superficies 
interiores así como para las exteriores, con clima tranquilo. 

Los componentes de construcción a menudo contienen espacios con aire 
atrapado entre varias capas. Las resistencias térmicas de esos espacios 
llenos de aire dependen del espesor de la capa, la diferencia de temperatura 
a través de ésta, la temperatura media del aire, la emisividad de cada su- 
perficie, la orientación de ía capa de aire y la dirección de la transferencia 
de calor. En la tabla 3-10 se dan las emisividades de superficies comunes 
de encontrar en los edificios. La emisividad efectiva de un espacio lleno de 
aire de planos paralelos se expresa por 


—í—= _L + J. - i 

£ efecliva e I s 2 


(3-81) 


donde s } y e 2 * son las emisiones de las superficies de espacio lleno de aire. 
En la tabla 3-10 también se da la lista de las emisividades efeetivas de los 
espacios llenos de aìre para los casos en donde 1) la emisividad de una de 
las superfícies del espacio lleno de aire es s en tanto que la emisividad de la 
otra es 0.9 (un material de construeción) y 2) la emisividad de las dos su- 
perficies es s . Note que la emisividad efectiva de un espacio lleno de aire 
entre materiales de construcción es 0.82/0.03 = 27 veces la de un espacio 
lleno de aire entre supeificies cubiertas con hoja de aluminio. Para tempe- 
raturas superficiales específicas, la transferencìa de calor por radiación a 
través de un espacio lleno de aire es proporcional a la emisividad efectiva 
y, por tanto s la velocidad de esa transferencia en eì caso de superficies co- 
munes es 27 veces mayor a la que presenta una superficie reflectora. 


TABLA 3-9 

Coeficientes combinados de 
transferencía de caior por conveccíon 
y radiación en las superficies de las 
ventanas, paredes o techos (tomado 
del Handbook of Fundamentaís de la 


ASHRAE P Ref. 1 ( Cap. 22. tabla 1). 


h, W/m 2 • °C* 

Direc- 


ción del Emisividad 

Posí- 

flnjn rln superfíciaf E 

cíón 

cator 0.90 0.20 0.05 


Aìre estático (tanto en el interior como 
en el exterior) 


Horiz. 

Hacia 
arriba T 

9.26 

5.17 

4.32 

Horiz. 

Hacìa 
abajo T 

6.13 

2.10 

1.25 

Pendiente 
de 45° 

Hacìa 
arríba T 

9.09 

5.00 

4.15 

Pendiente 
de 45° 

Hacia 
abajo 1 

7.50 

3.41 

2,56 

Vertìcai 

Horiz. ->8.29 

4.20 

3.35 


Aire en movimiento (cuaiquìer po$ición P 
cualquier dirección) 

Condìción en invierno 
(vientos a 15 mph 
o 24 km/h) 34.0 — — 

Condicíón en verano 
(vientos a 7.5 mph 
o 12 km/h) 22.7 — — 


*Múltíp!íquese por 0.176 para convertir a Btu/h ■ 
ft a ■ °F. La resistencia de la superficie se puede 
obtener a partir de R = 1 /h. 
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TABLA 3-11 


Resistencias térmícas unitarias (valores R) de espados líenos de aire planos bien seilados (tomado del Handbook of 


Fundamentals de la ASHRAE, Ref. 1, Cap. 22, tabla 2) 






a) Unidades Sl (en m 2 - 

°cm 









Posición 

del 

espacio 
lleno de 

Dirección 

de 

flujo 

de 



EspacEo lleno de aire 
de 20 mm 

Espacio lleno de aire 
de 40-mrri 

Espacio ileno de aíre 
de 90-mm 

Temp 

media, 

°C 

Dif. de 
temp., 
q C 


Emísividad 

efectíva, 


Emisividad 
efectiva, £ eí 


Emisividad 
efectìva, e 5l 


aíre 

calor 

0.03 

0.05 0.5 0,82 

0.03 

0.05 0.5 0.82 

0.03 

0.05 0.5 

0.82 



32.2 

5.6 

0.41 

0.39 0.18 0.13 

0.45 

0.42 0.19 0.14 

0.50 

0.47 0.20 

0.14 


Hacia 

10.0 

16.7 

0.30 

0.29 0.17 0.14 

0.33 

0.32 0.18 0.14 

0.27 

0.35 0.19 

0.15 

Horìzontal arriba T 

10.0 

5.6 

0.40 

0.39 0.20 0.15 

0.44 

0.42 0.21 0.16 

0.49 

0.47 0.23 

0.16 



-17*8 

11.1 

0.32 

0.32 0.20 0.16 

0,35 

0.34 0.22 0.17 

0.40 

0.38 0.23 

0.18 



32 + 2 

5.6 

0.52 

0,49 0.20 0.14 

0.51 

0.48 0.20 0.14 

0,56 

0.52 0.21 

0.14 

Pendiente Hacia 

10.0 

16,7 

0.35 

0.34 0.19 0.14 

0*38 

0.36 0.20 0.15 

0.40 

0.38 0.20 

0.15 

de 45 q 

arriba T 

10.0 

5.6 

0.51 

0.48 0.23 0.17 

0,51 

0.48 0.23 0.17 

0.55 

0.52 0.24 

0.17 



-17.8 

11.1 

0.37 

0.36 0,23 0.18 

0.40 

0,39 0,24 0,18 

0.43 

0*41 0.24 

0.19 



32.2 

5.6 

0.62 

0.57 0,21 0.15 

0.70 

0.64 0.22 0.15 

0.65 

0.60 0.22 

0.15 



10.0 

16.7 

0.51 

0.49 0.23 0,17 

0.45 

0.43 0.22 0.16 

0.47 

0.45 0.22 

0.16 

Vertícal 

Horizontal 

10.0 

5.6 

0.65 

0.61 0.25 0,18 

0,67 

0*62 0*26 0,18 

0.64 

0.60 0.25 

0.18 



-17.8 

n.i 

0,55 

0.53 0.28 0.21 

0.49 

0.47 0*26 0,20 

0.51 

0.49 0.27 

0.20 



32.2 

5.6 

0,62 

0.58 0.21 0.15 

0.89 

0.80 0*24 0*16 

0.85 

0.76 0.24 

0.16 

Pendiente Hacia 

10.0 

16.7 

0,60 

0.57 0.24 0.17 

0.63 

0.59 0*25 0,18 

0.62 

0.58 0.25 

0.18 

de 45° 

abajo i 

10.0 

5.6 

0.67 

0.63 0.26 0.18 

0.90 

0.82 0.28 0.19 

0*83 

0.77 0,28 

0.19 



-17,8 

11.1 

0.66 

0,63 0.30 0.22 

0.68 

0.64 0.31 0,22 

0.67 

0.64 0.31 

0.22 



32.2 

5.6 

0.62 

0.58 0.21 0.15 

L07 

0.94 0.25 0.17 

1.77 

1,44 0.28 

0.18 


Hacía 

10.0 

16.7 

0.66 

0,62 0.25 0.18 

1.10 

0,99 0.30 0.20 

1.69 

1.44 0.33 

0.21 

HorEzontal abajo í 

10.0 

5.6 

0.68 

0.63 0.26 0.18 

1.16 

1.04 0.30 0.20 

1.96 

1.63 0.34 

0.22 



-17,8 

11.1 

0.74 

0.70 0,32 0.23 

1.24 

1,13 0.39 0.26 

1.92 

1.68 0.43 

0.29 

b) Unìdades inglesas (en h ■ fí 2 ■ 

T/Btu) 








Posición 

del 

espacio 
lleno de 

Dirección 

de 

flujo 

de 



Espacio heno de aíre 
de 0.75 in 

Espacio lleno de aire 
de 1.5 ín 

Espacio líeno de aire 
de 3.5 in 

Temp 

media, 

Dìf. de 
temp. P 


Emlsividad 
efectíva, b pJ 


Emisìvidad 
efectíva, c eí 


Emisividad 
efectiva, g c , 


aire 

calor 

°F 

°F 

0.03 

0.05 0.5 0.82 

0.03 

0.05 0.5 0.82 

0.03 

0.05 0.5 

0,82 



90 

10 

2.34 

2.22 1.04 0.75 

2.55 

2.41 1.08 0.77 

2.84 

2.66 1.13 

0*80 


Hacia 

50 

30 

1.71 

1.66 0.99 0.77 

1.87 

1.81 1.04 0.80 

2.09 

2.01 1.10 

0,84 

Horizontal arriba T 

50 

10 

2.30 

2.21 1.16 0.87 

2.50 

2.40 1.21 0.89 

2.80 

2.66 1.28 

0,93 



0 

20 

1.83 

1.79 1.16 0.93 

2.01 

1.95 1.23 0.97 

2,25 

2.18 1.32 

1.03 



90 

10 

2.96 

2.78 1.15 0.81 

2.92 

2.73 1.14 0,80 

3,18 

2.96 1,18 

0.82 

Pendiente Hacia 

50 

30 

1.99 

1.92 1.08 0.82 

2.14 

2.06 1.12 0.84 

2,26 

2.17 1,15 

0.86 

de 45° 

arriba T 

50 

10 

2.90 

2.75 1.29 0.94 

2.88 

2.74 1.29 0.94 

3*12 

2,95 1*34 

0,96 



0 

20 

2.13 

2.07 1.28 1,00 

2.30 

2.23 1.34 1.04 

2,42 

2,35 L38 

1,06 



90 

10 

3.50 

3.24 1.22 0.84 

3.99 

3.66 1.27 0.87 

3.69 

3*40 1,24 

0,85 



50 

30 

2.91 

2.77 1.30 0.94 

2.58 

2.46 1.23 0.90 

2.67 

2.55 1,25 

0,91 

Vertical 

Horizontal 

50 

10 

3.70 

3.46 1.43 1.01 

3,79 

3.55 1.45 1.02 

3.63 

3.40 1.42 

1.01 



0 

20 

3.14 

3.02 1.58 1.18 

2.76 

2.66 1.48 1.12 

2.88 

2.78 1.51 

1.14 



90 

10 

3.53 

3.27 1,22 0.84 

5.07 

4,55 1,36 0.91 

4.81 

4.33 1.34 

0.90 

Pendiente Hacia 

50 

30 

3.43 

3.23 1.39 0.99 

3.58 

3.36 1.42 1.00 

3.51 

3.30 1.40 

1.00 

de 45° 

abajo i 

50 

10 

3.81 

3,57 1.45 1.02 

5.10 

4.66 1.60 1.09 

4.74 

4.36 1,57 

1.08 



0 

20 

3.75 

3.57 1.72 1.26 

3.85 

3.66 1.74 1.27 

3.81 

3.63 1,74 

1.27 



90 

10 

3.55 

3.29 1.22 0.85 

6.09 

5.35 1.43 0,94 

10.07 

8.19 1.57 

1.00 


Hacta 

50 

30 

3.77 

3.52 1.44 1.02 

6.27 

5.63 1.70 1.14 

9.60 

8.17 1.88 

1.22 

Horizonta! abajo l 

50 

10 

3.84 

3.59 1.45 1.02 

6.61 

5.90 1.73 1.15 

11.15 

9.27 1.93 

1.24 



0 

20 

4.18 

3.96 1.81 1.30 

7.03 

6.43 2.19 1.49 

10.90 

9.52 2.47 

1.62 
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CAPÍTULO 3 


En la tabla 3-11 se da la lista de ìas resistencias térmicas de espacios 
ììenos de aire de 20 mm, 40 mm y 90 mm (0.75 in s 1,5 in y 3,5 in) de espe- 
sor en varias condiciones. Los valores de la resìstencia térmica de la tabla 
son aplicables a los espacios llenos de aire de espesor uniforme limitados 
por superficies paralelas planas y lisas, sin fugas de aire, Se pueden obtener 
las resistencias térmicas para otras temperaturas, emisividades y espacios 
Ilenos de aire por interpolación y extrapolación moderada, Note que la 
presencia de una superficie de baja emisividad reduce la transferencia de 
calor por radiación a través de un espacio ìleno de aire y, de esíe modo, au- 
menta de manera signifícatíva la resistencia térmica. Sin embargo, la efec- 
tividad térmica de una superficie de baja emisividad declinará si cambia la 
condición de esa superficie como resultado de algunos efectos tales coino 
condensación, oxidación superficiaì y acumulación de polvo. 

Se determina con facilidad el valor R áe la estructura de una pared o 
techo que comprenda capas de espesor unifomie al sumar las resistencias 
térmìcas unìtarias de las capas que están en serie. Pero cuando en una es- 
tructura intervienen eomponentes como montantes de madera y conectores 
metálicos, entonces en la red de resistencias térmicas se tienen conexiones 
en paralelo y posíbles efectos bidimensionaíes. En este caso se puede de- 
terminar el valor R total suponiendo 1) trayectorias paralelas de flujo de 
caìor a través de áreas de construcción diferente, o bien, 2) planos isotér- 
micos normales a la dirección de la transferencia de calor. Con el primer 
enfoque se suele predecir en exceso la resistencia térmìca giobal, en tanto 
que con el segundo se suele predecir el defecto. E1 enfoque de trayectorias 
paralelas de flujo de calor es más apropìado para las paredes y techos con 
armazón de madera, en tanto que el de los planos isotérmicos resulta más 
apropiado para las paredes de mampostería o con armazón metálico. 

La resistencia térmica por contacto entre diferentes componentes de las 
estructuras de los edìficios varía entre 0.01 y 0.1 m 2 * °CAV, lo cual es des- 
precíable en ìa mayor parte de los casos. Sin embargo, puede ser significa- 
tivo para los componentes metálicos, como los que confonnan los 
armazones de acero. 

Por lo común, la construcción de techos interiores pìanos con annazón 
de madera incluye vìguetas de 2 in x 6 in con 400 mm (16 in) o 600 mm 
(24 in) entre centros. La fracción que representa el armazón suele tomarse 
como 0.10 para las viguetas con 400 mm entre centros, y 0.07 para aque- 
llas con 600 mm. 

La mayor parte de los edificios tienen una combinación de un techo inte- 
rior y un tejado con un espacio de ático entre ellos ? y la determinacìón del 
valor R de la combinación tejado-ático-techo interior depende de si el ático 
está ventilado o no. Para áticos ventilados de manera adecuada, la tempe- 
ratura del aire en él es prácticamente la misma que la del aire exterior y, 
como consecuencia, la transferencia de calor a través del tejado sólo es 
regída por el valor R del techo interior. Sin embargo, el calor lambién se 
transfíere entre el tejado y el techo interìor por radìación y ésta necesita ser 
consìderada (figura 3-52). En este caso, la funcìón principal del tejado es 
servir como blindaje para bloquear la radiación solar. Ventilar de manera 
eficaz el átlco en verano no debe condueir a creer que la ganancia de calor 
hacía el edificio a través de él se reduce mucho. Esto se debe a que la 
mayor parte de la transferencía de calor a través del átìco es por radiación. 

Se puede minimizar la transferencia de calor por radiación entre el techo 
interior y el tejado si se cubre al inenos uno de los lados del ático (el lado 
del tejado o el del techo interior) con un material reflector, llamado batrera 
radìante , como hoja de aluminio o papel recubierto de aíuminio. Las prue- 


TABLA 3-10 

Emìsividades e de varías superficies 
y emisividad efectiva de los 
espacios llenos de aire (tomado deí 
Handbook of Fundamentafs de la 
ASHRAE f Ref. l r Cap. 22 t tabla 3) 

Emisividad 
efectíva del 
espacío lleno 
de aire 

= s = e 
Superficie _ s e 2 - 0-9 s 2 = & 

Hoja de aluminio, 


brillante 0.05* 

0.05 

0.03 

Hoja de 

aluminìo 0.12 

0.12 

0.06 

Papel cu- 
bìerto de, 
alumínio 0.20 

0.20 

0.11 

Acero galvanizado, 
bríllante 0.25 

0.24 

0.15 

Pintura de 

aluminío 0,50 

0.47 

0.35 

Materiaíes de construcción: 


Madera, 

papel 

mampostería 
pinturas no 
metálícas 0.90 

0.82 

0.82 

Vidrio común 0.84 

0.77 

0.72 


*La emisìvidad superficial de !a hoja de 
aluminto se inerementa hasta 0,30 con 
condensación apenas visibte y hasta 0,70 
con condensación claramente visibte. 



Àdmìsíón Àdmìsìó 

del aire del aire 


FIGURA 3-52 

Trayectorias de ventilación para un átìco 
ventilado en forma natural y el tamaíìo 
apropiado de las áreas de flujo alrededor 
de ìa barrera radiante para tener una 
circulación apropiada del aire (tomado 
de DOE/CE-0335P, Depanamento de 
Energía de Estados Unidos). 
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Tablero del tejado 


Barrera 


radiante 


Vigueta-^ Aislamiento 


o) Debajo del tablero del tejado b) En la parte inferior de los cabrios c) En la parte superior dcl aislamiento del piso 

FIGURA 3-53 

Tres ubicaciones posibles para una barrera radiante en el ático (tomado de DOE/CE-0335R Departamento de Energfa de E.U.). 



FIGURA 3-54 

Red de resistencias térmicas para una 
combinación de tejado inclinado-ático- 
techo interior, para el caso de un ático 
no ventilado. 


bas en casas con aislamiento /?-19 del piso del ático han demostrado que 
las barreras radiantes pueden reducir las ganancias de calor por el techo in- 
terior en el verano de 16 a 42%, en comparación con un ático con el mismo 
nivel de aislamiento y sin barrera. Si se considera que la ganancia de calor 
por el techo representa alrededor de 15 a 25% de la carga total de enfria- 
miento de una casa, las barreras radiantes reducirán los costos del acondi- 
cionamiento del aire de 2 a 10%. Las barreras radiantes también reducen la 
pérdida de calor en inviemo a través del techo interior, pero las pruebas han 
demostrado que el porcentaje de reducción en las pérdidas de calor es 
menor. Como resultado, el porcentaje de reducción en los costos de la cale- 
facción será menor que la reducción en los costos del acondicionamiento 
del aire. Asimismo, los valores dados son para instalaciones de barreras ra- 
diantes nuevas y sin polvo y los porcentajes serán menores para las barreras 
viejas o empolvadas. 

En la figura 3-53 se muestran algunas ubicaciones posibles para las ba- 
rreras radiantes en el ático. en pruebas sobre casas completas, con ais- 
lamiento R -19 del piso, del ático, las barreras radiantes han reducido la 
ganancia de calor por el techo interior en un promedio de 35% cuando se 
instalan sobre el piso del ático, y en 24% cuando se sujetan a la parte iníe- 
rior de los cabrios. Los ensayos con celdas de prueba también demuestran 
que la mejor ubicación para las barreras radiantes es el piso del ático, siem- 
pre que no se use como área de almacenamiento y se mantenga limpio. 

Para áticos no ventilados, cualquier ti'ansferencia de calor debe ocurrir a 
través de 1) el techo interior, 2) el espacio del ático y 3) el tejado (figura 3-54). 
Por lo tanto, el valor R total de la combinación tejado-techo interior, con un 
ático no ventilado, depende de los efectos combinados del valor R del techo 
interior y del tejado, así como de las resistencias térmicas del espacio del 
ático. E1 espacio del ático se puede tratar en el análisis como una capa de 
aire. Pero una manera más práctica de considerar su efecto es considerar las 
resistencias superfíciales sobre las áreas del tejado y del techo interior una 
frente a la otra. En este caso, se determinan primero por separado los valo- 
res R del techo interior y del tejado (usando resistencias a la convección 
para el caso de aire estático en las superficies del ático). Entonces se puede 
demostrar que el valor R total de la combinación techo interior-tejado, por 
unidad de área del techo interior, se puede expresar como 


R = 


R{. Interior ^tejado 



(3-82) 
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en donde [fílcńot y A tcjacly son las áreas del techo interior y deJ tejado, res- 
pectivamente. La razón entre las áreas es igual a 1 para los tejidos planos y 
menor que 1 para los inclinados. Para un tejido inclinado 45°, la razón en- 
tre ias áreas es A t [rìXcń JA lùỳàúo = ì/\/2 = 0.707. Note que el tejado incli- 
nado tiene un área mayor para la transferencia de calor que eí techo ìnterior 
plano y la razón entre las áreas considera la reducción en el valor R unitario 
del tejado cuando se expresa por unidad de área deí techo interior. 
Asimismo, la dirección del flujo de calor es hacia arriba cn inviemo (per- 
dida de calor a través del techo) y hacia abajo en verano (ganancia de calor 
a través dei techo). 

En el valor R de una estructura determinado por análìsis se snpone que 
los materiales usados y la mano de obra cumplen con los estándares. Una 
mala mano de obra y materiales de baja calidad usados durante la cons- 
tmcción pueden traer como resultado valores R que se desvían de los predi- 
chos. Por lo tanto, algunos ingenieros usan un factor de seguridad en sus 
disehos basado en la experiencia en aplicaciones crítìcas. 


EJEMPLQ3-16 El valor R de una pared con armazón 
de madera 

Determirìe la resístencìa térmíca unítaria total (el valor R) y el coefictente total 
de transferencia de calor (el factor LO de una pared con armazón de madera que 
está constmida en torno de montantes de madera de 38 mm x 90 mm (2x4 
nomtnales) con una dtstancia entre centros de 400 mm. La cavidad de 90 mm 
de ancho entre los montantes está llena con aìslamiento de fibra de vidrio. E1 
ìnterior está acabado con un tablero de yeso de 13 mm y el exterior con una 
lámína de fibra de madera de 13 mm y tablas de forro achaflanadas y trasla- 
padas de madera de 13 mm x 200 mrm La cavídad aìslada constituye 75% del 
área de transmisión del calor f en tanto que ìos montantes y las soleras superíor 
e inferior constituyen un 21%. Los travesahos constituyen 4% del área y se 
pueden tratar como montantes. 

Asimismo, determina la razón de la transferencía de calor a través de las 
paredes de una casa cuyo perímetro es de 50 m y la altura de sus paredes es de 
2,5 m, en Las Vegas T Nevada r cuya temperatura de dìseho de invierno es de -2 Ù C> 
Tome la temperatura de dìseno de! interior como 22°C y suponga que 20% del 
área de las paredes está ocupada por cristales. 

S0LUCIÓN Se deben determinar el valor R y el factor U de una pared con ar- 
mazón de madera así como la razón de ta pérdida de calor a través de una pared 
de ese tìpo en Las Vegas. 

Suposiciones 1 Existen condiciones estadonarias de operación. 2 La transfe- 
rencia de calor a través de la pared es umdimensionaL 3 Las propiedades tér- 
micas de la pared y los coeficientes de transferencia de calor son constantes. 
Propiedades En la tabla 3-8 se dan los valores R de los diferentes materiales. 
Anáiisìs Aquí se muestra el esquema de la pared así como los elementos usa- 
dos en su construccíón. La transferencia de calor a través del aislamíento y a 
través de los montantes encontrará resistencias diferentes y ? como consecuen- 
cia f se necesita analizar ía resistencia térmica para cada trayectorla por sepa- 
rado. Una vez que se dispone de las resistencias térmícas unìtarias y de los 
factores U para las secciones de aislamiento y de montantes, se puede deter- 
mlnar la resistencia térmìca promedío total para toda \a pared a partir de. 

donde 

I7|gta| — {U ^ j l áreíì)aÌ’ilamíento "h (U ^ 
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y eí valor de la fraccíón del área f f árear es 0.75 para la sección de aislanrtìento y 
0,25 para !a secdón de montantes, ya que los travesanos que constìtuyen una 
pequeńa parte de la pared se deben tratar como montantes. Al usar los valores 
R disponìbles f tomados de la tabla 3-8 f y calcuiar los otros, se puede determb 
nar Sos vaíores R para cada seccìón de manera sìstemática en 3a tabla de este 
ejemplo, 

Esquema Valor R t m 2 ■ Q C/W 

En tos 

Entre los mon- 
Construcción montantes tantes 


0,030 

0.030 

0,14 

0.14 

0,23 

0.23 

2.45 

— 

— 

0.63 

0.079 

0.079 

0.12 

0.12 


Resistencia térmica unitaria total de cada secctón, 

R (en m 2 * °C/W) 3.05 1,23 

El factor U de cada sección, U - l/R, en W/m 2 ■ °C 0.328 0,813 

Fraccìón de área de cada seccìón, f áíea 0,75 0.25 

Factor U total: U= 2f área # U t = 0.75 X 0.328 + 0.25 x 0.813 
= 0.449 W/m 2 * °C 

Resistencra térmica unítaria total: R - 1 ÍU — 2.23 m 2 - °C/W 


Se concluye que la resistencia térmíca unitaría total de la pared es 2.23 m 2 
■ °C/W y en este valor se consíderan los efectos de los montantes y los trave- 
sańos, Esto corresponde a un valor R de 2,23 x 5,68 = 12,7 (o casi R-13), en 
unídades ingtesas, Note que si no hubiera montantes y travesafios de madera 
en !a pared, ta resistencìa térmíca totat sería de 3.05 m 2 > Ú C/W, lo cuat es 37% 
mayor que 2.23 m 2 - °C/W. Por lo tanto P en este caso, los montantes y trave- 
sańos de madera sirven como puentes térmícos en las paredes con armazón de 
madera y su efecto debe considerarse en et análisis térmicos de íos edíficios. 

El perímetro del ediflcio es de 50 m y !a altura de las paredes de 2,5 m. Ya 
que los cristales constituyen 20% de las paredes, el área tota! de la pared es 

— O.BO(Perímetro)(AItura) = 0.80(50 m)(2.5 m) = 100 m 2 

Enfonces la razóti de la pérdida de cator a través de tas paredes en las condi- 
ciones de diseńo queda 

= & - T 0 ) 

= (0.449 W/m 2 ■ °C)(100 m 2 )[22 - (—2)°C] 

= 1078 W 

Discusión Note que P en esta casa t un calentador de 1 kW repondrá casí todo 
eí calor que se pierde a través de Jas paredes P excepto el que se disípa a través 
de las ventanas y puertas P cuando ta temperatura del aire exterior cae hasta 


vV 



^2 

ì 



1, Superficie exterioq 
vtento de 24 km/h 

2, Tablas de forros 
achaftanadasy 
traslapadas de madera 

3, Revestimiento de 
támina de fibra 

de madera, 13 mm 

4a. Aislamìento de 

fibra de vìdrio P 90 mm 

4b. Montaje de madera, 
38 mm x 90 mm 

5. Tabíero de yeso P 
13 mm 

6. Superficìe ìnterìoq 
aìre estátìco 
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EJEMPL0 3'17 El vaior R de una pared con espuma rígida 

El revestimiento en la lámina de fibra de madera con 13 mm de espesor en ia 
pared de los montantes de madera discutida en el ejemplo anterior se reem- 
plaza por un aislamiento de espuma rígida de 25 mm de espesor. Determine el 
porcentaje de incremento en el valor R de la pared que se tiene como resultado. 


SOLUCIÓN En ei ejemplo 346 se determ inó que el valor R total de la pared 
exístente era 2.23 m 2 • a C/W, Dado que los valores R de la lámina de fíbra y del 
aíslamiento de espuma son 0.23 m 2 - °C/W y 0.98 m2 - °C/W T respectivamente f 
y que las asistencìas térmicas agregadas y eliminadas están en serie, el valor R 
total de la pared después de la modificación queda 




agnègada 


= 2,23 - 0.23 + 0,98 
= 2.98 m 2 * °CAV 


Esto representa un ìncremento de (2.98 - 2.23)/2.23 = 0,34, o sea 34% en el 
valor R de la pared. En este ejemplo se demuestra cómo evaluar el nuevo valor 
R de una estructura cuando se agregan o elíminan aígunos miembros estruc- 
ìurales. 


EJEMPĹO 3-18 Ei valor R de una pared da mampostería 

Determíne la resistencia térmica unttaria total (ei valor R) y el coeficiente total 
de transferencia de caEor Cel factor U) de una pared hueca de mamposteria que 
está construida en torno a bloques de concreto de 6 in de espesor de agregado 
íigero con tres núcleos llenos con perlita (R = 4.2 h * ft 2 ■ °F/Btu). El lado ex- 
terior está acabado con 4 in de lado de ladrillo de fachada con 1-in de mortero 
de cemento entre los ladrillos y los bloques de concreto. E1 acabado ìnferior 
consta de un tablero de yeso de 1-in separado del bloque de concreto por ìis- 
tones de|-in de espesor (1 in x 3 in nominales) listón vertical (R = 0/94 h * ft 2 
• T/Btu) cuya distancia entre centros es 16 in. Los dos lados del espacio de 
aire de |-in de espesor, entre eí bloque de concreto y el tablero de yeso, están 
recubiertas con hoja reflectora de aluminio (e = 0.05), de modo que la emi- 
sivídad efectiva del espacio de aire es 0.03. Para una temperatura media de 
50°F y una dlferencìa de temperatura de 30°F r el vaior R del espacio de aire es 
2.91 h ■ ft 2 - °F/Btu. El espacio reflector de aire constítuye 80% del área de 
transmisión de calor r en tanto que los listones verticales constituyen 20%, 

SOLUCIÓN Deben determinarse el valor R y el factor U de una pared hueca de 
mampostería. 

Suposidones 1 Existen condiciones estacionarias de operación. 2 La transfe- 
rencia de calor a través de la pared es unidíimensíonai. 3 Las propíedades tér- 
mícas de la pared y los coefícientes de transferencia de calor son constantes. 
Propìetíades En la tabla 3-8 se dan los valores R de dìferentes materíales. 
Anáíisis Enseguìda se muestra ei esquema de la pared así como los elemenfos 
diferentes usados en su construcción. Siguiendo ei procedimiento que aquí se 
ha descrito y usando los vaiores Ráe los que se dispone en ia tabla 3-8, se de- 
termina el valor R totat en la tabla que sigue. 
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Esquema 


Valor R, 
h • ft 2 »°F/Btu 


En los 
Entre ios listo- 
Construcciónn listones nes 

Superficie exterior, 
viento de 15 mph 0.17 0.17 

Ladrillo de fachada, 

4 in 0.43 0.43 

Mortero de cemento, 

0.5 in 0.10 0.10 

Bloque de concreto, 

6 in 4.20 4.20 

Espacio reflector 

lleno de aire, | tn 2.91 — 

Listón vertical 

1x3 nominal — 0.94 

Tablero de yeso, 

0.5 in 0.45 0.45 

Superficie interior, 
aire estático _ 0.68 0.68 

Resistencia térmica unitaria total de cada sección, R 8.94 6.97 

El factor U de cada sección, U = 1 //?, en Btu/h • ft 2 • °F 0.112 0.143 

Fracción de área de cada sección, f itea 0.80 0.20 

Factor U total: U = 2/ área ,U, = 0.80 x 0.112 + 0.20 x 0.143 

= 0.1lèBlu/hft 2 -* > F 

Resistencia térmica unitaria total: R= 1 /U = 8.46 h • fl 2 • °F/Btu 


Por lo tanto, la resistencia térmica unitaria totai de la pared es 8.46 h • ft 2 • 
T/Btu y el factor U total es 0.118 Btu/h • ft 2 • °F. En estos valores se 
consideran los efectos de los listones verticales. 



EJEMPLO 3-19 El valor R de un techo inclinado 

Determine la resistencia térmica unitaria total (el valor Rì y el coeficiente total 
de transferencia de calor (el factor 10 de un techo inclinado 45°, construido en 
torno a montantes de madera de 2 in x 4 in nominales con una distancia entre 
centros de 16 in. El espacio de aire de 3.5 in de ancho que está entre los mon- 
tantes no tiene superficie reflectora y, por tanto, su emisividad efectiva es 0.84. 
Para una temperatura media de 90°F y una diferencta de temperatura de 30°F, 
el valor R del espacio lleno de aire es 0.86 h ■ ft 2 • °F/Btu. La parte inferior del 
techo está acabado con un tablero de yeso de 1-in y la superior con madera 
contrachapada con papel para construcción y teja de asfalto de |-in. El espa- 
cio de aire constituye 75% del área de transmisión de calor, en tanto que los 
montantes y los travesańos constituyen 25%. 


SOLUCIÓN Se debe determinar el valor R y el factor U de un techo inctinado 
a 45°. 

Suposiciones 1 Existen condiciones estacionarias de operación. 2 La transfe- 
rencia de calor a través del techo es unidimensionaL 3 Las propiedades térmi- 
cas del techo y los coeficientes de transferencia de calor son constantes. 
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Propiedades En la tabla 3-8 se dan los valores R de diferentes materiales. 
Análisis Se muestra el esquema del techo inclinado así como los diferentes 
elementos usados en su construcción. Si se sigue el procedimiento descrito con 
anterioridad y se usan los valores R que se disponen en ìa tabla 3-8, se puede 
determinar el valor /?total del techo en la tabla que sigue. 


Esquema 


Valor fí, 
h • ft 2 • °F/Btu 

En los 
Entre los mon- 
montantes tantes 



1 . 

Superfície exterior, 
víento de 15 mph 

0.17 

0.17 

2* 

Teja de asfalto 

0.44 

0.44 

3* 

Papel para construccíón 

0.10 

0.10 

4. 

Tablero de madera, 
contrachapada | ín 

0.78 

0.78 

5a. 

Espacio no reflector 
lleno de aire, 3.5 in 

0.86 

_ 

5b. 

Montante de madera, 

2 in X 4 in 

_ 

3.58 

6. 

Tablero de yeso, 0.5 ín 

0.45 

0.45 

7. 

Superficíe interior, pendìente 
de 45° ? aire estátìco 

0.63 

0*63 


Resistencia térmica unitaria total de cada sección, fí 3.43 6.15 

El factor U de cada sección, U - 1 /fí, en Btu/h • ft 2 • "F 0.292 0.163 

Fracción de área de cada sección, f área 0.75 0.25 

Factor Utotal: U= 2f àrea ,U t = 0.75 X 0.292 -I- 0.25 X 0.163 
= 0.26Ò Btu/ti • ft 2 • ®F 

Resistencia térmica unitaria total: fí = 1/U = 3.85 h • ft 2 • °F/Btu 


Por lo tanto, la resistencia térmica unitaria total de este techo inclinado es 3.85 
h - ft 2 • 'F/Btu y el factor U total es 0.260 Btu/h • ft 2 • °F. Note que los 
montantes de madera ofrecen una resistencia térmica mucho mayor al flujo de 
calor que el espacio lleno de aire entre ellos. 


RESUMEN 


La transferenda unidimensional de calor a través de un cuerpo 
simple o eompuesto expuesto a la convecdón desde ambos la- 
dos hacia medios que se encuentran a las temperaturas y 
se puede expresar como 


Esta relación se puede extender hacia paredes planas que cons- 
tan de dos o más capas, al sumar una resistencia adicional por 
cada capa adicional. Las relaciones dementales de la resistenda 
térmica se pueden expresar como sigue: 


Q = 



(W) 


donde es la resistencia térmica total entre los dos medios. 
Para una pared plana expuesta a convección sobre ambos lados, 
ia resistencia total se expresa como 


Resistencia a la conducción 
(pared plana): 

Resistencia a la conduccìón 
(cilìndro): 

Resistencia a la conducción 
(esfera): 


R 

ln(r 2 /r|) 
Kál 2irLk 

rt - HZlí 

esr 4ir r t r 2 k 


p — p a_ n 4_ p 

“total “conv, I * lv pared 1 “conv. 2 


1 


1 


h t Á + kA + 'h 2 A 


Resistencia a la convección: 


hA 
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Resistencia de ìa interfase: 


Ri' 


1 

h c A 


K 

A 


Resistencìa a la radiación: Rràii — ti A 

A 


donde h r es la conductaneia térmica por contacto, R c es la re- 
sistcncia térmica por contacto y el codìcicnte de transferencia 
de calor por radiación se define como 


h a i = eo’tr? + r^. d )cr, + t^) 


Una vex que se dispone de la razón de la transfercncìa de calor, 
se puede determinar la caída de temperatura a través de 
cualquier capa a partir de 


QR 

También se puede usar el concepto de resistencia térmica en 
problemas de transferencia de calor en estado estacionario que 
comprenden eapas paraleleas o disposiciones combinadas en se- 
rie-para!do. 

Agregar aislamento a un tubo cilíndrico o a un casco esférico 
incrementa la razón de la transferencía de calor sí el radío exte- 
rior dd aislamíento es menor que el radio crítko del ais- 
(amiento, definido como 


' cr h ciltndm ' 


h 


= n& 

^cr + cíiFcTLi jj 


Con frecuenciase da la efectívìdad de un aislamiento en tér- 
minos de sti valor R, la resistencía térmica del material por 
unidad dc arca superficiaJ, expresado como 


Punta adiabática de ìa aleta 


“punta udiubiillcíi 


= -kA 


dT 
* dx 


= VhpkA, (T b - T-T) tanh mL 


Las aletas expuestas a conveccíón en las puntas se pueden tratar 
como aletas con puntas aisladas por medìo de la íongitud cone- 
gida L v = L + AJp, en lugar de usai T la longitud real de la aleta, 
La temperatura de nna aleta cae a lo liu-go de Ìa misma y, por 
lanto, la transferencia de calor desde ella es menor debido a la 
diferencia decreciente de temperatura hacia la punta, Para con- 
siderar eì efecto de esta disminución en la lemperatura sobre la 
transferencia de calor, se define la eficíencia de la aleta como 

Razón real de la transferencia 
de calor desde la aieta _ 

Razón ideal de la transferencia 
de calor desde la aleta si estuviera 
toda a la temperatura de !a base 

Cuando se disponc de la efíciencia dc la aleta, la razón de la 
transferencìa de calor desde !a aleta se puedc determinar a par- 
tir de 

Í?íilela ^Taleta^aEtrliL, niÚK ^Lteta/^nltHEt (T h 7=e) 

EI desempeho de las aletas se juzga sobre la base del mejo- 
ramíento en ía transferencia de calor coniparado con e! caso en 
que no hubiera aletas y se expresa en términos de la efectivìdad 
de Ìa aìeta ; definida como 

Velocidad de la transfe- 
rcncia de calor desde la 
= Q a]cVÁ _ g aLe[J1 _ aleta de área de ía hase A h 

Eateía Qtim, mix hAh(T b ~ T x ) Vclocidad de la transfe- 

rencia de calor desde la 
superficìe de área A h 


Qa lnta 

alcta. máx 


Valor R = — (aìslamicnto plano) 

donde L es el espesor y k es la conductívidad ténnica del mate- 
rial. 

Las superficies con aletas son dc uso comun cu ta práctìca 
para mejorar la transferencìa de calor. Las aletas mejoran la 
transferencia de calor dcsde una superfície al cxponer un área 
más grande a la convección. La dìstribución dc temperatura a lo 
largo de la aleta, para aletas muy largas y para aletas con trans- 
ferencia de calor despreciables en la punta, se exprcsa por 

jy x \ _ j ,- 

Àleta muy larga: ~ ~ f r'' = e ^ hp/kÀí 

* b t rji 

„ „ , . . , , , T(.x)-T„ cosh m(L - x) 

Punta adìabanca de ía aleta: -=-=- — —-\:— 

í h ~ T * cosh mL 

donde ni — vhpíkA^ p es el perfmetro y A c es d árca de la sec- 
ción transversal de la aleta. Las velocidades de la transferencia 
de calor para los dos casos se expresan como 

Aleta muy iarga 

= VhpkA r {T b - T x ) 

.í-G 


CLl'U 


Inipa 


' dx 


En este caso. A h es el área de la sección transversal de la aicta en 
la base y Qwaku* representa la razóu de la transferencia de ealor 
desde esta área si no se agregan aletas a la superfície. La efec- 
tividad totaì para una superfícíe con aJetas se defìne como la 
razán entre la transferencia total de calor desde la superfície eon 
aletas y la transferencia de calor desde la misrria superfície si no 
tuviera aletas. 


^nlera, lotnl ’ 


SuíUiL itlcia ^(^libftdt idflÈffs ^Jolela^alciaHT"^ Lf) 


írotaJ. &in alcta 


hA, ìnilì „ m (T h - T K ) 


La eficacia y la efectividad de la aleta están rdacionadas entre 
sf por 

_ 

— a ^Talcui 
A b 

Cieitos problemas multidimensionales de transferencia de calor 
comprenden dos superficies mautemdas a Jas temperaturas cons- 
tantes T x y T 2 . La razon estacionaria dc Ja transferencia de calor 
entre estas dos superficies se expresa como 

Q = Sk(f j “ T 2 ) 

donde S es el factor de fornm en la conducción, que tiene las di- 
mensiones de longìtud y k es la conductividad térmica del 
medio entrc las superfícies. 
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PROBLEMAS* 


Conduccióu del calor en estado estacìonarìo 
en paredes planas 

3-ÌC Considere conducción de calor unidireecional en una 
barra cilíndrica de diámetro D y longitud L. ^Cuál es el área de 
transferencia de calor de la varilla si a) su superficie lateral está 
aislada y b) sus supeificies superíor e ìnferior están aisladas? 

3-2C Considere la conducción de ealor a través de una pared 
plana. ^Cambia el contenido de energía de la pared durante la 
conducción de calor en estado estacionario? ^Cómo cambia 
durante conducción transitoria? Explique. 

3-3C Considerc la conducción de calor a través de una pared 
de espesor L y área A. ^En qué condiciones la distribución de 
temperatura en la pared será una recta? 

3-4C ^Qué representa la resistencia térmica de un medio? 

3-5C ^Cómo se define el coeficiente combinado de transfe- 
rencìa de calor? ^Qué conveniencia ofrece en los cálculos de 
transferencia de ealor? 


*Los probtemas designados por una son preguntas de concepto 
y se alienta a los estudìantes a darles respuesta. Los designados 
por una *T' están en unidades mglesasy los usuarìos de\ Sl pueden 
ígnorarlos. Los problemas con un icono de CD-ESS. p se 
resuelven usando el ESS, y las soluciones completas, junto con 
estudios paramétricos, se íncluyen en el CD que acompańa a este 
texto. Los problemas con un icono de computadora-ESS r 31 r son de 
naturaleza detallada y se pretende que se resuelvan con una 
computadora, de preferencia usando el software ESS que 
acompaíìa a este texto. 


^Podemos deftnir la resistencia a la convección por 
unidad de área como la inversa de! coeficiente de transferencia 
dc calor por conveccidn? 

3-7 C ^Por qué las resistencìas a la conveccíón y a la radia- 
cióu en una superficìe están en paralelo en lugar de en serie? 

3-8C Considere una superfìcie de área A en la eual los coefi- 
cientes de transferencia de calor por convección y por ra- 
diación son /í conv y 6 ratl1 respectívameme* Explique cómo 
detemìinaría a ) el coeficíente nnico equivalente de transferen- 
cia de calor y h) 1a resistencia térmica equivalente. Suponga 
que el medio y las superfícies circundantes están a la misma 
temperatura. 

3-9C ^En qué difiere la red de resistencias térmicas asociada 
con una pared plana de una sola capa con respecto a una aso- 
ciada con una pared compuesta de cinco capas? 

3-I0C Considere Ìa tmnsferencia unidimensìonal de calor en 
estado estacionario a través de un medio de capas multiples. Si 
se conoce la razón de la transferencia de calor, Q, explique 
eómo determinaiía la caída de temperatura a través de cada 
capa. 

3-11C Considere la transferencia unidimensionaí de calor en 
estado estacionarìo a través de una pared plana expuesta acon- 
vección desde ambos lados hacia medios que están a las tem- 
peraturas conocidas y T* 2 , con coefícientes de transferencia 
de calor conocídos, h { y h 2 . Una vez que se ha evaluado la 
razón de la transferencia de calor, Q, explique cómo determi- 
naría la temperatura de cada superficie. 

3-12C Alguien comenta que un horno de microondas se 
puede concebircomo un horno convencional con una resisten- 
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cia cero a la convección en la superficie del alimento. ^Es una 
afírmación exacta? 

J-I3C Considere una ventana de vidrio que consta de dos ho- 
jas dc 4 mm de espesor comprimidas con firmeza una contra la 
otra. Compare la razón de la transferencia de calor a través de 
csta ventana con la de una que consta de una sola hoja de vidrio 
de 8 mm de espesor en condiciones idénticas. 

3-I4C Considere la transferencia de calor en estado esta- 
cionario a través de la pared de un cuarto en inviemo. E1 coefí- 
ciente de transferencia de calor por convección en la superficie 
exterior de la pared es el triple que el de la superficie interior, 
como resultado de los vientos. ^Sobre cuál de las dos superfi- 
cies piensa el lector que la temperatura estará más cercana a la 
del aire circundante? Explique. 

3-15C E1 fondo de una cacerola está hecho de una capa de 
aluminio de 4 mm de espesor. Para incrementar la razón de la 
transferencia de calor a través del fondo de la cacerola, alguien 
propone un diseno que consiste en una capa de cobre de 3 mm 
de espesor comprimida entre dos capas de aluminio de 2 mm de 
espesor. <,Con el nuevo diseno se conducirá mejor el calor? Ex- 
pliquc. Suponga un contacto perfecto entre las capas. 



i 

i 

T 

Aluminio Cobre 


2 mm 

3 mm 
2 mm 


FIGURA P3-1SC 


3-16C Considere dos bebidas enlatadas frías, una envuelta en 
una manta y la otra colocada sobre una mesa en el mismo 
cuarto. ^Cuál bebida se entibiará más rápido? 

3-17 Considere una pared de ladrillos de 3 m de alto, 6 m de 
ancho y 0.3 m de espesor cuya conductividad térmica es k = 0.8 
W/m ♦ °C. En cierto día, se miden las temperaturas de las super- 
ficies interior y exterior de la pared y resultan ser de 14°C y 
2°C, respectivamente. Determine la razón de la pérdida de calor 
a través de la pared en ese día. 

3-18 Una ventana de lioja doble, de 1.0 m X 1.5 m, está for- 
niada por dos capas de vidrio de 4 mm de espesor (k = 0.78 
W/m • K) que están separadas por un espacio de aire de 5 mm 
(^aire = 0.025 W/m • K). Se supone que el flujo de calor a través 
del espacio de aire se da por conducción. Las temperaturas inte- 
rior y exterior del aire son de 20°C y — 20°C, respectivamente, 
y los coefícientes Ìnterior y exterior de transferencia de calor 
son 40 y 20 W/nr • K, también respectivamente. Determine a) 
la pérdida de calor diaria a través de la ventana en estado esta- 
cionario de transferencia de calor y b) la diferencia de tempe- 
ratura debida a la resistencia térmica más grandc. 


3-19 Considere una ventana de vidrio de 1.2 m de alto y 2 m 
de ancho cuyo espesor es de 6 mm y la conductividad térmica 
es k = 0.78 W/m • °C. Determine la razón de transferencia de 
calor estacionaria a través de esta ventana de vidrio y la tem- 
peratura de su superfície interior, para un día durante el cual el 
cuarto se mantiene a 24°C, en tanto que la temperatura del ex- 
terior es de -5°C. Tome los coeficientes de transferencia de 
calor por convección sobre las superficies interior y exterior de la 
ventana como h } = 10 W/m 2 • °C y h 2 = 25 W/m 2 * °C y 
descarte cualquier transferencia de calor por radiación. 

3-20 Considere una ventana de hoja doble de 1.2 m de alto 
y 2 m de ancho que consta de dos capas de vidrio {k = 0.78 
W/m • °C) de 3 mm de espesor separadas por un espacio de aire 
estancado ( k = 0.026 W/m * °C) de 12 mm de ancho. Determine 
la razón de transferencia de calor estacionaria a través de esta 
ventana de hoja doble y la temperatura de su superfície interior 
para un día durante el cual el cuarto se mantiene a 24°C en tanto 
que la temperatura del exterior es de -5°C. Tome los coefi- 
cientes de transferencia de calor por convección sobre las su- 
peificies interior y exterior de la ventana como /?, = 10 
W/m 2 • °C y h 2 = 25 W/m 2 • °C y descarte cualquier transfcren- 
cia de calor por radiación. Respuestas: 114 W, 19.2T 



FIGURA P3-20 


3-21 Repita el problema 3-20 si se ha hecho el vacío en el es- 
pacio entre las dos capas de vidrio. 

3-22 fj^| Vuelva a considerar el problema 3-20. Usando el 
software EES (o cualquier otro semejante), trace 
la gráfíca de la razón de transferencia de calor en función del 
ancho del espacio de aire, en el rango de 2 mm hasta 20 mm, si 
se supone conducción pura a través del aire. Discuta los resulta- 
dos. 

3-231 Considere una casa de ladrillos calentada eléctrica- 
mente (k = 0.40 Btu/h • ft • °F) cuyas paredes tienen 9 ft dc alto 
y 1 ft de espesor. Dos de las paredes tienen 50 ft de largo y las 
otras tienen 35 ft. La casa se mantiene a 70°F en todo momento, 
en tanto que la temperatura del exterior varia. En cierto día, se 
mide la temperatura de la superficie interior de las paredes y re- 
sulta ser de 55°F, en tanto que se observa que la temperatura 
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promedio de la superficíe exterior pernianece en 45°F durante eJ 
día por 10 h, y en 35°F en la noche por 14 h* Determine la can- 
tidad de calor perdido por la casaese día. También determine el 
costo de esa pérdìda de calor para el propietano, sì el precio de 
la electricidad es de 0.09 dóIar/kWh. 



FIGURA P3'23l 


3-24 Un elemento resistor cilíndrìco en un tablero de circuito 
disipa 045 W de potencia en un medio a 40 C C. Eí resístor ticne 
1 2 cm de largo y un diámetra de 0.3 cm. Si se supone que el ca- 
lorse transtiere de manera uniforme desde todas las superfìcies, 
determine fi) la canLidad de calor que eslc resistor disipa duran- 
te un periodo dc 24 h, h) el flujo de calor sobre la superfìcie deJ 
resistor, eu W/m 2 y c) la temperalura superficial del resistor pa- 
ra un coefíciente combinado de transferenciu de calor por eon- 
vección y radiacion de 9 W/m 2 - °C. 

3-25 Consídere un transistor de potencia quc disipa 0.2 W de 
potencia en un medio a 30°C + E1 transìstor tiene 04 cm de ìargo 
y un diámetro de 0,5 cm. Si se suponc que el calor sc transfierc 
de manera uniforme desde todas las superficies, dctcrmine a) la 
cantidad dc calor que cste transístor disipa durante un perìodo 
dc 24 h, en kW; b) el fìujo de calor sobre la superficie del Iran- 
sistor, en W/m 2 , y c) la temperaiura superficial dd Lransistor 
parn un coeficiente combinado de transferencìa de calor por 
convección y radiación de 18 W/m 2 * °C, 


30°C 


TÍańsistor 
d0 pmeiirìiì 


0.5 


-0,4cm 



FIGURA P3-25 


3-26 Un tablero de circuito de 12 cm X 18 cm aloja sobre su 
superfìcíe 100 chips lógicos con poco espacio entre ellos, disi- 
pando cada uno 0,06 W en un medio a 40°C, La transferencia de 
calor desde la superficie posterior del lablero es despreciabìe. Si 
el coeficiejite de transferencia de calor sobre ia supeiTicie del ta- 
blero es de 10 W/m 2 - °C, determìne a) d flujo de calor sobre la 
superficie del tablero de circuito, en W/m 2 ; b) la lemperatura su- 


perfìcial de los chlps, y c) la resistcncia témiica entre la super- 
ficíe dei tablero y el medio de enfriamiento, en D C/W. 

3-27 Considere una persona parada en un cuarto a 20°C con 
un área superfícial expuesta de i .7 m 2 . La temperatUfa en La 
profundidad dcl organismo del cuerpo humano es 37°C y la 
eonductividad térmica de los tcjidos cercanos a la pid es alrede- 
dor de 0.3 W/m * °C. E1 cuerpo está perdíendo calor a razón de 
150 W. por conveccion natural y radiación hacia los alrede- 
dores. Si se toma eomo 37 D C la tcmpcratura del cuerpo a 0.5 cm 
por debajo de la pìeL determine la temperatura de la epidej mis 
de la persona, Respuesta; 35,5*0 

3-28 Está hirvicndo agua en una cacerola de aluminio (í: — 
237 W/m ■ °C) de 25 cra de diámetro, a 95°C. E1 calor se trans- 
fíerc dc inanet a estacionaria hacia el agua hirviendo que está en 
la cacerola a través dcl fondo plano dc ésta de 0.5 cm de espe- 
sor* a razón de 800 W. Si la temperatura de la superfície interior 
del fondo es de 1 Q8°Q detertnine a) cl coefíciente de transfe- 
rencia de calor de ebullición sobre esa supcrficie interior y b ) la 
Lemperalura de ìa superf'icie exterior del fondo. 

3-291 Sg construye una pared de dos capas de tablaroca 
(k = 0.10 Btu/h ■ ft ♦ °F) de 0.5 in de espesor, la cual es un 
tablero hecho con dos capas dc papcl grueso separadas por una 
capa de yeso, colocadas con 7 in tie separación enire ellas. EI 
espacio entre los tableros de tablaroca está llcno con ais- 
lamiento de fibra de vidrìo (k ~ 0,020 Btu/h ■ ft ♦ °F). Deter- 
mine a) la resistencía térmica de la paied y b) el valor A* del 
aíslamicnto en unidades inglesas. 


Àíslamìento 
de fibrii de vìdrio 


Tabíaroea 



0.7 inH r— 

FIGURA P3-29I 



3-3(1 El techo de una casa consta de una losa de concreto 
(k - 2 W/m ♦ °C) de 3 cm de espesor, que tiene 15 m de aucho 
y 20 m de largo. Los coeficientes de transferancia de calor por 
cotwección sobre las superfícies interior y exterior del techo son 
5 y 12 W/m 2 ■ °C T respectivamente. En una noche clara de in- 
vierno, se informa que el aire ambiente está a 10°C T en tanto 
que la temperatura nocturna dd cielo es de 100 K. La casa y las 
supcrficies interiorcs dc la pared se manticnen a una temperatu- 
ra constante de 20°C. La emisividad de las dos superficies del 
techo de concreto es 0.9. St sc consìderan las transferencias de 
calor tanto por radíación corao por convección, detcrmine la 
razón de la transferencia de caior a través dei techo y la tempe- 
ratura de ia superfieie interior cle este último. 
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Si la casa se caliema mediante un hogar en el que se quema 
gas natural con una eficiencia de 80% y el precio de ese gas es 
de 1/20 dóiar/iherm (1 therm - 105 500 kj de contendido de 
energta), determine el dinero perdido a través dei teeho esa no- 
che durante un periodo de 14 h. 


r^\00K 


T a -= I0*c 



FIGURA P3-30 


3-31 Una sección de pared de 2 m X Í.5 m de un homo ìn- 
dustrial en el que se quema gas natural no está aislada y se mide 
la temperatura en ia superfície exterior de esta sección, lo cuaì 
resuìta ser de 80°C + La temperatura de la sala en donde está el 
horno es de 30 P C y el coeficiente combinado de trangferencia 
de calor por convección y radiación es de 10 W/m 2 ■ 3 C. Se pro- 
pone aislar esta sección de pai'ed del horno con aislamicnto de 
lana de vídno (Jt = 0.038 W/m ■ °C) con el fin dc reducìr la pér- 
dìda de ealor en y0% + Si se supone que !a temperatura de la su- 
perficie exterior dc la sección metálica todavfa permanece 
alrededor de 80°C t determine el espesor del aislamiento que 
necesita usarse. 

El homo opera en fonna continua y tiene una ef'icìencia de 
78%, E3 precio del gas natural es de 1 + 10 dólar/therm (1 therm 
- 105 500 kJ de comenido de energía), Si la instalación dd ais- 
lamíento costará 250 dólares por los materiales y la mano de 
obra a determìne cuánto tiempo tardaiá cl aislamiento en pagarse 
por la energia que ahorra. 

3-32 Repita el problema 3-31 para un aislamìento de periìta 
expandida, si se supone que ia conductividad es k — 0,052 
W/m ■ °C. 

m Vuelva a considerar el problema 3-3 L Usando el 

ÌSeà softwam EES (o cualquier otro semejante)» inves- 
tigue el efecto dc la conductividad térmtca sobre el espesor re- 
querido de ai&Iamienio. Trace la gráfica del espesor del ais- 
lamiento en función de la conductividad térmica en el rango de 
0.02 W/m - °C hasta 0 + 08 W/m ■ °C y diseuta los resultados, 

3-341 Consìdere una casa cuyas paredes tienen 12 ft de alto y 
40 ft de largo. Dos de las paredes no ticnen ventanas, en lanto 
que cada una de las otras dos tienc cuatro ventanas hechas de 
vidrio (k = 0.45 Btu/h ■ ft - °F) de 0.25 in de espesor v con un 
tamaho de 3 ft x 5 ft. Está ccrtificado que las paredes tienen un 
valor R de 19 (es decir, un valor de Lfk de 19 h ■ fir ■ °F/Btu), Si 
se descarta cualquier pérdida o ganancìa por radiación directa a 
través de las ventunas y si se toma cl coeficiente de transferen- 
cia de calor en las superficies interior y exterior de la casa como 
de 2 y 4 Btu/h ■ ft- ■ C E respectivamente, determine la razón de 


la transferencia de caìor a iravés de las paredes con y sin ven- 
tanas. 



ft 


Ventanas 


F1GURA P3-34I 


3*35 Considere una casa que tiene una base de 10 m X 20 m 
y paredes de 4 ra de alto, Las cuatro paredes de la casa tienen un 
valor R de 2.31 nr - °C/W. Las dos paredes de 10 m X 4 m no 
tienen ventanas. La tercera pared tiene cinco ventanas hechas de 
vidrio (k — 0,78 W/m ■ °C) de 0.5 cm de espesor y con un ta- 
mano de 1.2 m X 1.8 m. Lacuarta pared tiene el mismo tamano 
y niimero de ventanas, pero son de hoja doble con un espacio de 
aire estaocado (k = 0.026 W/m ■ D C) de L5 cm de espesor 
cncen ado entre dos capas dc vidi ìo de 0.5 cm de espesor. El ter- 
mostato cn la casa se fija en 24°C y la temperatura promedio cn 
el exterior en ese lugar es de 8°C durante la larga temporada de 
calefacción de siete meses, Si se descarta cualquier ganancia o 
pérdida por radiación directa a través de las ventanas y se toma 
eí coeficiente de transferencia de calor en las superficies interior 
y exterior de la casa como de 7 y 18 W/m 2 * C C T respectiva- 
nientc, detenrtine íarazón pmmedio de la transferenciá dc caior 
a traves de cada pared. 

Si la casa se calicnta elcctricamcnte y el precio dc la electri- 
cidad es de 0.08 dólar/kWh, detemiine la cantidad de dinero qtie 
este propietario ahonará por temporada de calefacción al con- 
vertir las ventanas de una sola hoja en venianas de hoja doble. 

3-36 Se construye la pared de un refrigerador con aislamiento 
de fibra de vidrio (k = 0.035 W/m ■ °C) comprimida cntrc dos 
capas dc hoja metáiicade 1 mm dc espesor ik — 15.1 W/m * Q C). 
E1 espacio refrigerado se mantiene a 3°C y los coeficientes 
promedio de transferencia de calor en las superficies imerior y 
cxterior de la pared son de 4 W/mr ■ °C y 9 W/m 2 ■ respecti- 


Hoja metálica 



Espscìo 

refrjgcrado 

3°C 


11 mm 


FIGURA P3-36 
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vamente. La temperatura de la cocina promedía 25°C. Se ob- 
serva que ocurre coudensacióu sobre las superficies del refrige- 
rador cuando la temperatura de la superfìcie exteríor cae hasta 
!0°C. Detennine ei espesor mínìmo de aisiamiento de fibra de 
vidrio que es necesario usar en la paied con el fin de evitar ía 
condensación sobre las superficies exterìores. 


3*37 Vuelva a considerar el problema 3-36. Usando ei 

ÈiSl software EES (o cualquier otro semejante), inves- 
tigue los efectos de las conductividades térmicas del material de 
aislamiento y de la hoja metálica sobre el espesor de ese ais- 
lamiento. Considere que la conductividad térmica varía desde 
0*02 W/m * °C hasta 0*08 W/m - °C para eì aíslamìento, y de 10 
W/m ■ °C hasta 400 W/m ■ °C, para la hoja metáìica. Trace grá- 
ficas del espesor del aislamiento en fimción de las conductivi- 
dades térniicas del aíslamiento y de la lámina metálica y discuta 
los resultados. 


3-38 Se debe conducìr calor a \o iargo de un tablero de cir- 
cuìto que tiene una eapa de cobre sobre uno de sus lados* E1 
tablero tiene 15 cm de largo y 15 cm de ancho y los espesores 
de la eapa de cobre y del material epóxico son de 0.1 mm y 1 *2 
mm, respectivamente. Si se descarta la transferencia de calor 
desde las superficies laterales, determine los porcentajes de 
conducción de calor a lo largo de las capas de cobre (k = 386 
W/m - °C) y del material epóxíco (k = 0.26 W/m - °C). Deter- 
mine también la couductividad íérmica efectiva del tablero. 

RespuestBs * 0.8%, 99*2% y 29,9 W/m - °C 

3-391 Una piaca de cobre (k = 223 Btu/li ■ ft ■ °F) está com- 
primida entre dos tableros de material epóxico (k = 0.15 Btu/h 
■ fi * Q F) de 0*1 m de espesor y un tamaíío de 7 in X 9 in. Dcter- 
mine la conductividad térmica efectiva del tablero a lo largo de 
su lado de 0*9 in. / T Qué fracción del calor conducido a lo largo 
de ese lado es conducido a través del cobre? 



Resistencia térmica por contacto 

3-40C /,Qué es la resistencia térmica por contacto? ^Cómo 
está relacionada con la conductancia térmica por contacto? 

3-4 K /,La resìstencia térmica por contacto será mayov para 
las superfícies planas lisas o las rugosas? 


3-42C Una pared eonsta de dos capas de aislamiento com- 
prímidas una contra la otra. ^Necesitamos preocuparnos por la 
resistencia térmica por contacto en la ínterfase en un análisis de 
tnmsferencia de calor o sencillamcnte podemos ignorarla? 

3-43C Una placa consta de dos capas metálicas delgadas 
comprimidas una contra la otra* ^Necesitamos preocupamos 
por la resistencia térmica por contacto en la interfase en un 
análisis de transferencia de calor o sencillamente podemos ig- 
norarla? 

3-44C Considere dos superficies cornprimidas una contra la 
otra. Ahora se extrae e! aíre en la imerfase. Como resultado, ^la 
resistencia térmica por contacto en la interfase aumentará o dis- 
minuirá? 

3-45C Explique cdmo se puede minimizar la resistencia tér- 
miea por contacto* 

3-46 Se mide la conductancia térmica por contacto en la in- 
terfase de dos placas de cobre de 1 cm dc espesor y resuha ser 
de 18 000 W/m 2 * °C* Determine el espesor de la placa de cobre 
cuya resistencia lérmica sea iguaí a la de la interfase emre las 
placas* 

3-47 Seis transìstores de potcncia idénticos con caja de alu- 
mìnio están sujetos a uno de los lados de una placa de cobre (k 
= 386 W/m * °C) de 20 cm X 30 cm y 1*2 cm de espeson por 
medio de tornillos que ejercen una presión promedio de 10 
MPa. E1 área de la base de cada transistor es de 9 cm 2 y cada 
uno de ellos está colocado en el centro de una sección de 10 cm 
X 10 cm de la placa* La aspereza de la ínterfase se estima que 
es de alrededor de 1.4 /im. Todos los transistores están cubier- 
tos por una capa gruesa de plextglas, el cual es uu mal conduc- 
tor del calor y T por consiguiente, todo el calor generado en la 
unión del transìstor debe disiparse hacia el ambiente, qne está a 
23°C, a través de la superficíe posterior de la placa de cobre. E1 
coeficiente combinado dc transferencia de calor por convec- 
ción/radìación eu la superficie posterior se puede tomar como 
30 W/ni" ■ °C. Sì la temperatura de la caja del transistor no debe 



FIGURA P3-47 
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sobrepasar 75X, determìne la potencia máxima que cada tran- 
sistor puede disipar con seguridad y el salto de temperatura en 
la interfase caja-pJaca. 

3-48 Dos barras de aluminio (k = 176 W/m ■ °C) de 5 cm de 
diámetro y 15 cm de largo, con las superficies esmeriladas, se 
comprímen una contra ìa otra con una presión de 20 atm, Las 
barras están encerradas en un manguito de aislamiento y, por 
íanto, la transferencia de calor desde las superficíes laterales es 
despieciable. Sí las superficìes supenor e inferior del sistema de 
dos barras de mantíenen a las temperaturas de Ì50°C y 2Q Q C, 
respectivamente, determine o) la razón de La transferencia de 
calor a lo largo de los ciiindros en condiciones estacìonarias y 
b) 1a caída de temperatura en la interfase. 

Respuestas: a) 142.4 W, b) 6.4°C 

3-49 Una placa de cobre (k = 386 W/m ■ °C) de 1 mm de es- 
pesor está comprimida entre dos tableros de material epóxico (k 
= 0.26 W/m - °C) de 5 mm de espesory ticnen uu tamano de 15 
cm X 20 cm. Si se estima que la conductancia térmica sobre 
ambos lados de la placa de cobre es de 6 000 W/m * tì C, deter- 
mìne el error en el que se incurre en la resìstencia térmica total 
de la placa si se ignoran his conductancias térmicas por con- 
tacto. 


Cobre 



Redes generalizadas de resistencias térmicas 

3-50C Cuando se traza la gráfica de la red de resistencias tér- 
micas asociada con un problema de transferencia de calor, ex- 
plique cuándo dos resistencias están en serie y cuándo están en 
paralelo. 

3-5IC Tambíén se pueden usar aproximadamente las redes de 
resìstencias térmícas para los problemas multidímensíonales. 
^Para qué clase de probiemas multidímensionales el enfoque de 
resistencias térmicas dará resultados adecuados? 

3-52C ^Cuáles son los dos enfoques aplìcados en el desarrollo 
de la red de resístencias térmicas para los problemas bidimen- 
sionales? 

3*53 En la figura P3-53, se muestra una sección tfpica de la 
pared de un edificio* Esta sección se extiende hacia dentro y 
fuera de la página y se repíte en la dírección vertícaL Los miem- 
bros de soporte de la pared están fabricados de acero (k = 50 
W/m ■ K) y tienen 8 cm (f 23 ) X 0.5 cm ( L B ). E! resto del espacìo 
interior de la pared está Ueno con material aislante (k = 0.03 


W/tn * K) y mide 8 cm {%) X 60 cm ( Ĺ A ), La pared interior está 
fabricada con un tablero de yeso (k = 0.5 W/m * K) de 1 cm de 
espesor (f 12 ) y i a exteríor, de ladrillo (k — 1.0 W/m * K) de 10 
cm de espesor (? 34 ). ^Cuál es el flujo promedio de calor a través 
de esta pared cuando 7, — 20°C y T 4 = 35 Q C? 

0 1 2 3 4 5 



3*54 Una pared de 4 m de alto y 6 m de ancho consiste en 
ladrillos cou una secctón transversal horízontal de 18 cm X 30 
cm (£ — 0.72 W/m * °C) separados por capas de mezcla (k — 
022 W/m ■ °C) de 3 cm de espesor. También se tienen capas de 
mezcla de 2 cm de espesor sobre cada lado de la pared y una es- 
puma rtgida (k — 0 + 026 W/m 2 - °C) de 2 cm de espesor sobre el 
lado interior de la misma. Las temperaturas en el ínterior y el 
exterior son de 22°C y -^l 0 C y los coeficientes de transferencía 
de calor por convección sobre los lados interior y exterìor son 
hì — 10 W/m 2 ■ C C y h 2 = 20 W/m 2 * °C, respectivamente. Si se 
supone una transfercncía unidimensìonal de calor y se descarta 
la radiación, determine la razón de la transferencm de calor a 
través de la pared. 



FIGURA P3 54 
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3-55 Ff|^| Vudva a considerai j eí problema 3,54. Por medío 
deí software EES (o cualquier otro semejante), 
Irace la gráfíca de la razón de la transferencia de calor en fun- 
cíón del espesor de la espuma rígida, en d rango de 1 crn hasta 
10 cm. Discuta los resultados. 


3*56 Se va a constmir una pared de 10 cm de espesor con 
montantes de madera (k = 0.11 W/m * °C) de 2,5 m de largo 
que tienen una sección Lransversal de 10 cm X 10 cm. En algún 
momento, al constructor se le acabaron esos montantes y em- 
pezó a usar T en iugar de dlos, parejas de montantes de madera 
de 2,5 m de largo que tienen una secdón transversal de 5 cm X 
10 cm, clavados entre sí. Los clavos de acero al manganeso (k 
— 50 W/m ■ °C) tienen 10 cm de largo y un diámetro de 0.4 cm. 
Se usaron un total de 50 clavos para conectar los dos montantes, 
los cuales están colocados en la pared de tal manera que los 
clavos cruzan esta última. La díferencia de temperatura entre las 
superficies interior y exterior de la pared es de 8 C C. Si se 
supone que la resistencia térmica por contacto entre las dos ca- 
pas es despreciable, determìne la razón de la transferencia de 
calor a) a través de un montante macizo y b) a través dc una 
pareja de montantes de iguaJ longitud y ancho clavados entre sí. 
c) Deterniine también la conductividad efectiva de Ja pareja 
clavada de montantes. 


3-57 Una pared de 12 m de largo y 5 m de allo está constmida 
de dos capas de tablaroca (k = 0.17 W/m * °C) de 1 cm de es- 
pesor, espaciadas 16 cm por montantcs de madera (k — 0.11 
W/m ■ °C) cuya sección transversal es de 12 cm X 5 cm. Los 
montantes están colocadOxS verticaimentc y scparados 60 cm, y 
el espacio entre ellos está lleno con aislamiento de fibra de 
vidrio (k = 0.034 W/m ■ °C). La casa se mantìene a 20°C y la 
temperatura ambiente en el exterior es de -9°C. Si se toma los 
coeficientes de transferencia de calor en las superficies interior 
y exterior de la casa como 8.3 y 34 W/m 2 ■ 0 C, respectivamente, 
determine a) la resìstencia térmica de la pared, sí se considera 
una sección representativa de ella, y b) la razdn de la transfe- 
rencia de calor a través de la pared. 

3-581 Se va a constmir una pared de 10 in de espesor, 30 ft de 
largo y 10 ft de aho T usando iadńllos sólidos (k = 0.40 Btu/h - 
ft ■ °F) con una sección transversal de 7 in X 7 in: o bien, ladri' 


llos de ídéntieo tamano con nueve orìficios cuadrados llenos de 
aire (k = 0.015 Btu/íi ■ ft ■ °F) que tienen 9 in de largo y una sec- 
ción trausversal de 1.5 in X 1.5 Ìn. Se tiene una capa de mezcla 
(k = 040 Btu/h ■ ft ■ °F) de 0.5 in de espesor entre dos ladrillos 
adyacentes, sobre los cuatro lados y sobre ìos dos lados de la 
pared. La casa se mantiene a 80°F y la temperatura ambiente en 
el extcrior es de 30°F. Si los coeficientes de translerencia dc ca- 
lor en las superficies interior y exterior de la pared son 1.5 y 4 
Btu/h ■ ft 2 ■ °F respectivamente, deierminc la rnzón de la trans- 
ferencia de calor a través dc la pared construida de a) ladrillos 
sólidos y b) ladrillos con orificios llenos de aire. 

3-59 Consìdere una pared de 5 m de alto, 8 m de largo y 0.22 m 
de espesor cuya sección transversal represcnlativa se da en la 
tìgura. Las conductividades Lérmicas de los diversos materiales 
usados. en W/m ■ °C, son k A — k F = 2, k B = 8, k c = 20, k D = 15 
y k E = 35. Las superficies izquierda y derecha de la pared se 
mantienen a las temperaturas uniformes de 3QÍFC y 10Q Ù C, res- 
pectivamente. Sí latransferencìa de calor a través de la pared es 
unidimensionah determine a) la razón de la transferencia de 
calor a través de dla; b) la temperatura en el punto en el que se 
encuentran las secciones B, D y E t y c) la caída de temperatura 
a través de la secctón F . Descarte cuaíesquiera resistencias por 
contacto entre las interfases. 


J00°C 



Canale,s llenos de aire 



3-60 Repita el probiema 3-59 T si ía resislencia térmica por 
contacto en las ìti terfa.se s D-F y E-F es 0.00012 nr ■ D C/W. 

3-61 La ropa hecha de varias capas delgadas de tela con aire 
atrapado emre ellas, con frecuencia llamada ropa para esquiar, 
es de uso común en los climas fríos porque es lìgera, elegante y 
un aislador térmíco muy efícaz. De modo que no es sorpren- 
dente que esa ropa haya reemplazado en gran parte los antiguos 
abrigos gruesos y pesados. 

Consìdere una chaquela hecba de cìnco capas de tela sintctica 
(k = 0,13 W/m ■ °C) de 0. ì mm de espesor con un espacio lleno 
de aire (k = 0.026 W/m - Q C) de 1.5 mm de espesor entre ellas, 
Sí la temperatura de la superficie interior de la chaqueta es de 
28°C y el área superficial es de L25 m 2 , determine la razón de la 
pérdida de calor a través de ella euando la temperatura en el ex- 
terior es de 0°C y el coeficiente de transferencia de calor en la 
superfìeie exterior es de 25 W/m 2 ■ °C. 

^Cuál sería su respuesta si la chaqueta estuviera hecha de una 
sola capa de tela sintética de 0.5 mm de espesor? ^Cuál sería el 
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espesor de una tela de lana (k = 0.035 W/m ■ °C) si la persona 
debe lograr el mismo nivel dc comodìdad térmíea usando un 
grueso abrigo de lana en Ìugar de una ehaqueta para esquìar de 
cinco eapas? 



FIGIIRA P3-61 


3-bl Repita el problema 3-61 si las capas de La chaqueta están 
hechas de tela de algodón (k = 0.06 W/m - °C). 

3-63 Un homo de 5 m de ancho, 4 m de alto y 40 m de largo 
usado para curar tubos de conereto está hecho con paredes y 
techo de concreto (k = 0.9 W/m ■ °C). E1 homo se mantiene a 
40°C por la inyección de vapor de agua caliente en él. Los dos 
extremos del horno, con un tamaho de 4 m X 5 m, están hechos 
de lámina metálica de 3 mm de espesor cubierto con espuma de 
estireno (k = 0.033 W/m - °C) de 2 cm de espesor. Los coefi- 
cientes de transferencia de calor por convección sobre las su- 
perficies interior y exterior del horno son de 3 000 W/m 2 ■ °C y 
25 W/m 2 ■ °C, respectivamente. Si se descarta cualquier pérdida 
de calor a través dd piso, determine la razón de la pérdida de 
calor del horno cuando el aire ambiente está a -4°C 



FIGURA P3*63 


3-64 Vuelva a considerar el problema 3-63. Usando el 

m&à sofiware EES (o cualquier otro semejante), inves- 
tigue los efectos del espesor de la pared del horno y del coefi- 
eiente de transferencia de calor por convección de la superficie 
exterior sobre ia razón de ìa pérdida de caìor del horno. 
Suponga que el espesor varía de 10 cm hasta 30 cm y el coefi- 
ciente de transferencìa de calor por eonveceiórt desde 5 W/m 2 - Q C 
hasta 50 W/m 2 * °C Trace las gráficas de la razón de ía trans- 
ferencía de caìor en funcidn del espesor de la pared y del coefi- 
cíente de transferencia de calor por convección y discuta los 
resultados. 


3-651 Considere una lámina de vìdrio epóxico (k = 0 + 10 
Btu/h ' ft * °F) de 6 in X 8 in cuyo espesor es de 0.05 in. Con el 
fin de reducir la resistencìa térmica a través de su espesor, se 
van a pLantar en todo el tablero rellenos cilíndricos de cobre (k 
= 223 Btu/h ■ ft ♦ °F) de 0.02 in de diámetro, con una distancia 
de centro a centro de 0.06 in + Detcrmine d nuevo vaíar de La re- 
sistencia térmica dcl tablero de vidrio epóxico para la conduc- 
ción del calor a través de su espesor como resultado de esta 
modificación. Respuesta: 0,00064 h - T/Btu 
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FIGURA P3-65I 


Conducción del calor en ciHndros y esferas 

3-66C ^Qué es un cilindro infinitamente largo? ^Cuándo re- 
sulta apropìado tratar un cilindro real como si fuera infinita- 
mente Largo y cuándo no lo es? 

3-67C Consìdere un cilindro corto cuyas superfides superior 
e inferior están aisladas. E1 cilìndio está inicialmente a una tem- 
peratura uniforme 7) y está sujeto a convección desde su super- 
fìcìe lateral hacia un medio que está a la temperatura con un 
coefìciente de transferencìa de calor de h. ^La transferencia de 
calor en este cilindro corto es unidimensionaì o bidimensional? 
Explique. 

3-68C ^Puede aplicarse el coneepto de resistencìa térmica 
para un cilindro sólido o esfera en operación estacionaría? Ex- 
plique. 

3-69 Entra agua fría a 7°C a un tubo largo de pared delgada, 
de 5 cm de diámetro y 150 m de largo, a razón de 0.98 kg/s, y 
sale a 8°C. EI tubo está expuesto al aire ambiente a 30°C, con 
un coeficíente de transferencia de ealor de 9 W/m 2 ■ °C. Si se va 
a aí slar el tubo con material aislante de fibra de vidrio (k = 0.05 
W/m ■ °C) para disminuìr 1a elevación de la temperatura del 
agua liasta 0.25°C, determine el espesor uequerido dei material 
aìslante. 

3-70 Se íransporta vapor de agua sobrecalentado, auna tem- 
peratura promedio de 200°C r por un tubo de acero (k — 50 W/m 
■ K, D 0 = 8.0 cm, D { = 6.0 cmyL- 20.0 m). E1 tubo está ais- 
Lado con una capa de 4 cm de espesor de argamasa de yeso (k — 
0.5 W/m ■ K), y se encuentra colocado en forma horizontal en el 
interior de un aimacén en donde la tempcratura promedio del 
aire es de 10°C. Se estima que los coeficientes de transferencia 
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de calor dd vapor de agua y dd airc son 800 y 200 W/m 2 ■ K, 
respectivamente. Calcule a) la transferencia de calor por día 
desde d vapor de agua sobrecaientado y h) la temperatura de la 
superficie exteríor dd material aislante de argamasa de yeso t 

3*71 Se usa un tanque esférico con un diámetro inLerior de 8 
m, hecho de lámina de acero inoxidable (k =15 W/m ■ °Cj de 
l + 5 cm de espesoi; para almaccnar agua con hielo a 0 o C E1 
tanque está ubicado en un cuarto cuya temperatura es de 25°C. 
Las paredes del cuarto también están a 25°C. La superficie ex- 
teriordd tanque es negra (emisividad s — 1) y la trartsferencia 
de calor entre la supcrficie exteríor del tanque y los alrededores 
es por convección natural y radiación. Los coeficientes de trans- 
ferencia de calor por convección en las superficies ínterior y ex- 
terior dd tanque son de 80 W/m 2 + °C y 10 W/nr ■ °C» 
respectivamente. Determine a) la razón de la transferencia de 
calor hacia el agua con hido que está en d tanque y b) k cantidad 
de hielo a 0°C que se fuode durante un periodo de 24 h. E1 calor 
de fusión dd agua a la presìon atmosférica es h íf = 333.7 kJ/kg. 



3-72 En un tubo de aeero inoxidable (k = 15 W/m - °C) cuyos 
diámetros imcrior y exterior son de 5 cm y 5.5 cm, respectiva- 
mente T fluye vapor de agua a 320°C. E1 tubo está cubierto con 
aislamiento de lana de vidrio (k ~ 0.038 W/m ■ °C) de 3 crn de 
espesor. E1 calor se pierde hacia los alrededores que están a 5 D C 
por convección natural y radiación, con un coeficiente combi- 
nado de transferencia de calor por convección natural y ra- 
diación de 15 W/nr < °C, Si el coeficientc de transferencia de 
caìor dentro del tubo es 80 W/nr ■ °C ? determine la razón 
de la pérdída de calor del vapor por unidad de longitud dd tubo. 
Determine también las caídas de tempcratura a través de la 
pared del tubo y de la capa de aislamiento. 

3-73 Vuelva a considerar el problema 3^72. Usando cl 

BáS software EES (o cualquter otro semejante), inves- 
tigue el efecto del espesor del aislamiento sobre ta razón de la 
pérdida de calor del vapor y la caída de temperatura a través de 
ìa capa de aiskmíento, Supdngase que el espesor dd aislamien- 
to varía de 1 cm hasta 10 cm, Trace las gráficas de la pérdida de 
calor y de la caída de temperatura en función del espesor del 
aislamiento y discuta los resultados. 

3-74 Una sección de 50 m de largo de un tubo que con- 

duce vapor de agua cuyo diámetro exterior es de 
10 cm pasa a través de un espacio abierto que está a 15 Q C. Se 
mide la temperatura promedio de la superfieie exterior del tubo 
y resulta ser de 150°C + Si el coeficientc combinado dc transfe- 


reneia de calor sobre la superficie exterior deì tubo es de 20 
W/m 2 ■ °C, determine a) la razón de la pérdida de calor a través 
del tubo, b) el costo anual de esta pérdida de energfa si el vapor 
se genera en un hogar de gas natural que tíene una eficiencia de 
75% y el precio de ese gas es de 0.52 dólar/therm (1 therm = 
105 500 kJ) y c) el espesor del aíslamiento de fibra de vidrio 
(k = 0.035 W/m ■ *€) necesario pai a ahorrar 90% del calor per- 
dido. Suponga que la temperatura del tubo permanece constan- 
te a 150 D C. 



3-75 Considere un caleniador déclrico para agua de 2 m de 
alto que tiene un dìámctro de 40 cm y mantiene el agua a 55°C. 
EI tanque está ubicado en un pequeno cuarto cuya temperatura 
promedio es de 27°C y los coeficientes de transferencia de calor 
sobre ías superficies interior y exteriordel calentador son 50 y 
12 W/m 2 ■ °C respectivamente. E1 tanquc está colocado en d 
interior de otro tanque de lámina metálica, de 46 cm de díáme- 
tro y espesor despreciable, y ei espacio entre los dos tanques 
cstá lleno con aislamiento de espuma (A: = 0.03 W/m ■ °C). Las 
resistencias térmicas del tanque de agua y del casco exterior de 
hoja metálica delgada son muv pequenas y se pueden despre- 
eiar. E1 precio de la dectricidad es de 0.08 dólaiVkWh y d 
propietario de la casa paga 280 dólares al aho para calentar el 
agua, Detennine ta fracción del costo de la energía para d agua 
caliente de esta casa que se puede atribuir a la pérdida de calor 
del tanque. 
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Bn el inercado existen equipos de aislamiento para tanques de 
agua ealiente que eonstan de aislamiento de fibra de vidrio (k = 
0,035 W/ni - °C) de 3 cm de espesor, suficientcmentc grande 
como para envolver todo el tanque, por airededor de 30 dólares + 
Sí un aislamiento de este tìpo se instala sobre este tanque de 
agua por ei niismo propietario de ia casa, ^euánto tiempo tar- 
dará en pagarse el aislamiento adicional? 

Respussia; 17,5% t l. 5 a ń os 

3-7 6 m Vuelva a considerar el problema 3-75. Por medio 
ì^é dd software EES (o cualquier otro semejante), 
trace la gráfica de la fracción del costo de la energía para el 
agua caliente atríbuìble a 1a pérdida de calor dcl tanque en fun- 
cìqh de la temperatura del agua caliente, cn el rango dc 40 Ù C 
hasta 90° C. Discuta los resultados. 

3-77 Considere una bebida fría enlatada en aluminio que está 
inicialmente a una temperatura uniforme de 4°C + La lata tiene 
12.5 cm de alto y un diámetro de 6 cm. Si el coeficíente combi- 
nado de transferencia de calor por convección/radiación entre la 
lata y d aire circundante a 25 °C es de 10 W/nr ■ °C, determine 
cuánto tiempo pasará para que la temperatura promedio de ía 
bebida se eìeve hasta 15°C 

En un esfuerzo por bacer más lento el calcntamiento de la be- 
bida fría, una persona pone la lata en un aislamiento cilíndrico 
de caucho (k — 0.13 W/m ■ °C) de I cm de espesor y que ajusta 
perfectamente. t ;Ahora cuánto tiempo pasará para que Ja tem- 
peratura de la bebida se eleve hasta 15 a C? Suponga que la parte 
supenor dc la lata no está cubierta. 



3-78 Repita el problema 3-77 si se supone una resistencia tér- 
mica por contacto de 0.0000S m 3 - q C/W entre la lata y el ais- 
lamiento. 

3-7MI Está fluyendo vapor de agua a través de un tubo de ace- 
ro (k ~ 8.7 Btu/li ■ ft ■ °F) cuyos diámetros interior y exterior 
son 3.5 in y 4,0 iru respectivamente, en un mcdio a 55°F. E1 tu- 
bo está aislado con fíbra de vidrio (k = 0.020 Btu/h ■ ft * °F) de 
2 in de espesor, Si los coefícientes de transfcrencia de calor so- 
bre el ínterior y el exterior del tubo son 30 y 5 Btu/h ■ ft 2 * °E 
respecíívamente, determine la razón de la pérdida de calor del 
vapor por pie de longitud del tubo. ^Cuál es el crror cn que se 
incurre al despreciar la resistencia térmica del tubo de acero en 
los cálculos? 



3-80 Fluye agua caliente a una temperatura protnedio de 70°C 
a través de una sección de 15 m de un tubo de hierro fundido 
(k — 52 W/m ■ °C) cuyos diámetros ínterior y exteriorson 4 cm 
y 4.6 cm. respectivamente. La superfície exterior del tubo, cuya 
emisividad es 0.7, está expuesta al aíre frío a 10°C en el sótano, 
con un coeficiente de transferenda de calor de 15 W/m 2 ■ ^C. E1 
coefíciente de transferencia de calor cn la superfície interior 
del tnbo es de 120 W/m 2 * °C. Si se considera que las paredes del 
sótano también están a 10 G C. determme la razón de la pérdida 
de calor del agua caliente. Detemune tambscn la velocidad 
promcdio dd agua cn cl tubo si la temperatura de aquélla cae en 
3°C a medida que pasa a través del sótano, 

3-81 Repita el problema 3-80 para un tubo hccbo de cobre (k 
= 386 W/m ■ °C), en lugar de hierro fundido. 

3-821 El vapor que sale de la turbína de una planta genera- 
dora a 100°F se condensa en un gran condensador, por en- 
friamiento con agua que fluye por tubos de cobre (k ~ 223 
Btu/h ■ ft ■ °F) con diámetro interior de 0.4 in y exlerior de 
0.6 in a una temperatura promedio de 70°F. EI calor de vapori- 
zación del agua a 100°F es 1 037 Btu/lbm. Los coefícientes de 
transferencia de caìor son de 1 500 Btu/h ■ ft 2 ■ °F en el lado del 
vapor, y de 35 Btu/li ■ ft 2 * °F en el lado del agua. Determine la 
longitud requerida del tubo para condensar el vapor a razón de 
120 ìbm/li. Respue&ta: I 148 ft 


Vapor, 100°F 
120íbm/h 



3-83! Repita eì problema 3-821, suponiendo que sobre la su- 
perficie interior del tubo se ha formado una capa de depósito de 
minerales (/: = 0.5 Btu/h ■ ft ■ °F) de 0.01 ín de espesor. 


http://gratislibrospdf.com/ 
























201 

CAPfTULO 3 


*** m Vuclva a considerarel problema 3-821. Por tììedio 
dd software EES (o cualquier otro semejante), in- 
vesdgue los efectos de ìa conductìvidad térmica deJ material del 
tubo y sti diámetro exterìor en la longitud requerida del tubo. 
Varìe la conductividad térmica desde 10 hasta 400 Btu/h ■ ft ■ °F 
y el diámeiro exteríor desde 0.5 hasta 1.0 in. Trace una gráfica 
de la longitud del tubo en función de la conductividad y el 
dìámetro exterior del tubo + Dìscuta los resultados. 

3-K5 La temperatufa de ebullición deí nitrógeno a la presión 
atmosférìca al nivel del mar (I atm) es de -! 96°C Por !o tanto, 
es comun usar el nitrógeno en los estudios científicos a bajas 
temperaiuras, ya que la temperatura del nitrógeno en un tanque 
abierto a la acmósfera permanecerá constante a -196 tí C hasia 
que se agote, CuaJquier transferencia de calor liacia el tanque 
dará por resultado !a evaporacion de aigo dei niirageno líquido t 
el cual liene un calor de vaporìzaeìón de 198 kJ/kg y una dcnsi- 
dad de 810 kg/m 3 a 1 atm. 

Considere un tanque esférico de 3 m de diámetro que está íni- 
cialmente Ueno con nitrógeno tíquìdo a 1 atm y -196°^. E1 
tanque está expuesto al aire ambiente a ì5°C, con un coeficiente 
combinado de transfereneia de calor por convección y radiación 
de 35 W/m 2 ■ °C. Se obser\ r a que la temperatura del delgado 
casco esférico es casi la mìsma que la del nitrógeno que esiá en 
su interìor. Detcrniine la rapidez dc evaporación del nitrógeno 
lfquido que está en el lanque como resuìtado de la transferencía 
de ealor del aire ambientc, si dicho tanque a) no eslá aisìado. h) 
esta aislado con fìbra de vidrìo (k = 0,035 W/m - °C) de 5 cm 
de espcsor y c) está aislado con un superíiislamicnto de 2 cm de 
espesor que tienc una conductividad térmica efectiva 
de 0.00005 W/m ■ °C. 


Vapor tle N 2 



3-86 Repita ei problema 3-85 para el oxígeno lfquido, ei cual 
tiene una temperatura de ebulhctón de -183°C, un calor de va- 
porizaeión de 213 kJ/kg y tma densídad de 1 140 kg/m 3 a ia pre- 
sión de 1 atm. 

Radío critico de aisiámiento 

3-87C /,Qué es ei radio crítico de aislamiento? ^Cómo se de- 
fine pam una capa cilfndrica? 

3-88C Un tubo está aislado de modo que el radio exterior del 
aislamiento es menor que el radio crítico. Ahora se quita d ais- 


lamiento. ^La razón de la transfcrencia dc calor del tubo au- 
mentará o disminuirá para la misma tcmpcralura supcrficial de 
éste? 

3-89C Un tubo está aislado para reducìr la pérdida de calor de 
éj. Sin embargo, Ìas medicìones indican que la razón de la pér- 
dída de calor ha aumentado en lugar dc dccrccer. ^Pucdcn eslar 
correctas las mediciones? 

3*90C Considere un tubo a temperatura constante cuyo radio 
es mayor que el radio crftico de aislamiento. Àlguìen afmna que 
la razdn de la pérdida de calor dcl Lubo ha aumentado cuando sc 
agrega algo de aislamiento a éste. £,Es válida esta afìrmaciÓn? 

3-91C Consídere un tubo aislado expuesto a la atmósfera. ^El 
radio crítico de aislamiento será mayor en los días calmados o 
en aquellos en los que hay viento? j.Por qué ? 

3-92 Un alambre eléctrìeo de 2,2 mm de diámetro y 10 m de 
largo eslá firmemente envuelto con una cubierta de plastico de 
I mm de espesor cuya conduclividad térmica es k — 0T5 
W/m - D C. Las mediciones eléctricas indican que por el alambre 
pasa una corrìente de 13 À y se tiene una caída de voltaje de 8 V 
a lo largo del mismo. Si el alambre aislado está expuesto a un 
medio aL = 30°C con un coeficienic de transfercncia de calor 
de h = 24 W/m- - °C, determine la Lcmperatura cn la interfase 
del alambre y la cubierta de plástico en operación estacìonaría* 
Determine también si, al duplicar el espesor de la cubierla, se 
incrementará o decreccrá esta temperatura en la interinse. 


Alambre 

eléctrico 

V Áìslamiento 

\* -K) m 

flGURA P3-92 


^=30 o C 


3 


3-931 Un alambre eléctrìco de 0.0S3 in de diámetro a 90 L ’F 
está cubierto por un aislamiento de plástico (k = 0.075 Blu/li + 
ft ■ °F) de 0.02 in de espesor. E1 alambre está expuesio a un 
medio a 50°F T con un eoefídenie combinado de transferencia de 
calor por conveceión y radiacìón de 2,5 Btu/Ii ■ Ft 2 - °F Deter- 
mine si el aisiamiento de plástico sobre eì alambre aumentará o 
disminuirá la transferencia cle calor desde este últímo. 
Respuesta; Àyuda 

3-941 Repita el prablema 3-93I T sì se supone una resistencia 
térmíca por contacto dc 0.001 h ■ ft 2 * °F/Btu en la interfase del 
alambre y el aislamicnto. 

3-95 Una esfera de 5 mm de diámctro a 50 Ù C está cubierta por 
un aislamtento de plástico (k = 0.13 W/m ■ °C) de 1 tnm de es- 
pesor, La esfera está cxpuesta a un medio a 15°C„ con un coefì- 


Aiskuniemo 
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ciente combinado de tmnsferenda de calor por convección y ra- 
diación de 20 W/m-' °C Determine si ei aisiamiento de plástico 
que está sobre la esfcra ayudará o danará a ia transferencia de 
calor desde esta ultima* 


3-96 Vuelva a considerar ei problema 3-95, Por medio 

dd software EES (o cualquier otro semejante), 
trace Ja gráfiea de Ia razón de la transferencìa de calor desde la 
esfera en función dd espesor dd aisiamienio de plástico en ei 
rango de 0.5 mm hasla 20 mirt, Discuta los resultados. 


Transferencja de calor desde superficìes con aletas 

3-‘*7C ^Cuál es la razón para el amplio uso de las aletas sobre 
las superficies? 

3-9HC ^Cuál cs la diferencia entre La efeciividad y la eficien- 
cia de las aletas? 

3-99C Se determma que las aletas sujetas a una supcrficic 
tienen una efectivìdad de 0.9 t ^Piensa el lector que !a razón de 
la transferencía de calor dcsde ía superficie ha aumenlado o dis- 
minuido como resultado de la adicìón de estas aletas? 

3-1 IH)C Explique de qué manera las aletas mejoran la transfe- 
rencia de calor desde una superftcìe. Asímismo, expííque cómo 
es que la adícíón de aletas puede disminuir la transfercncia de 
calor desde una superiìcie, 

3*I0IC /,En qué difiere la efectividad totai de una superficie 
con aletas de la efectivídad de una sola aleia? 

3-102C Se enfría agua caliente a medida que fiuye por tubos 
expuestos al aire atmosférico. Se han agregado aletas con el fin 
de mejorar la transferencia de calor. ^El lector recomendarfa 
que las aletas se sujelaran adenti o o afucra de los tubos? ^Por 
qué? 

3-Í03C Se va a enfriar aíre caliente conforme se le fueraa a 
fiuir por tubos expuestos al aire atmosférico. Se han agregado 
aietas con el fm de mejorar ia transferencia de calor. ^ÉI kctor 
recomendaria que las aletas se sujetaran adentro o afuera de ios 
lubos? /,Por qué? ^Cuándo recomendarfa que las aletas se suje- 
taran tanto adentro como afuera de los tubos? 

3*104C Constdere dos superficies con aletas que son idénti- 
eas, excepto que las aletas que están sobre la pvimera superficie 
se formaron por fundìcìón o extmsión, en tanto quc en la se- 
gunda superficie se sujetaron posteriormente soídándolas o su- 
jetándolas con firmeza, ^En cuál de ìos dos casos piensa el 
lector que las alelas mejorarán más la transferencia de calor? 
Explique. 

3-IIÌ5C El área superficial de transferencia de calor de una 
aieta es igual a la suma de todas las superfieíes de la misma ex- 
pucstas al medio circundante, incluyendo el área superfìcial de 
la punia. ^En qué condidones podemos despreciar la transfe- 
rencia de calor desde la punta? 

3- lOfiC ^La á) eficiencia y h) la efectividad de una aleta au- 
nicntan o dismìuuyen a medida que se incrementa la longitud de 
la misma? 

3-107C Dos aletas dc espiga son idénticas, excepto en que ei 
diámeho de una de ellas es d doble dcl diámetro de la otra + 
^Para cuál dc las aletas la a) cfectividad y h) la eficiencia será 
más alta? Explique. 


3-108C Dos alelas de placa de sección transversal rectangular 
constame son idénticas, excepto en que el espesor de una de 
ellas es el doble del espesor de la oira. ,;,Para cnál de las aletas la 
a) efectividad y h) la eficiencia será más alta? Explique. 

3-109C: Dos superftcies con aletas son idénricas, excepto en 
que el coefieieme de transferencia de calor de una de elias es d 
doble del correspondìentè a la otra. ^Para cuál de ias superfìcies 
con aletas la a) efecdvidad de la aieta y h) la eficiencia de la 
misma será más alta? Explíque. 

3-31(1 Obtenga una relación para la eficiencía de Ia aleta para 
unacon área de la sección transversal, A n constante, perímetro 
p s longìtud L y conductividad térmtca k expuesta a conveccìón 
hacia un medìo a 7^ T con un coeficieme h de transferencia 
de calor. Suponga que las aletas son suficientemente fargas de 
modo que ìa temperatura de la aleta en la punta es cercana a 7 K . 
Tome la teraperaiura de la aleta cn la base como T b y dcsprc- 
eie la transferencia de calor desde las puntas. Simplifiqiie la rc- 
lación para a) una alcta circuiar dc diámctro D v b) aletas rec- 
tangulares dc espesor r. 




T »C 


\ 




FiGURA P3-110 


3-11) La resistencìa térmica de la caja ai anibienle de un tran- 
sistor de potencia que tiene una potencia nomínal máxima de 15 
W es de 25°C/W. Si la temperatura de la caja del iransistor no 
debe sobrepasar 80 o C, determine la potencia a la cual se puede 
operar este transistor con seguridad en un medío a 40 o C + 

3-U 2 Se fìja a una superficie una aieta de aiuminìo (k — 237 
W/m * °C) de 4 mm de diámetro y 10 cm de largo. Si eì coefi- 
eiente de transferencia de calor es de 12 W/nr * D C t determine 
el porcentaje de error en la estimación de la transferencia de 
calor desde la aleta al suponer que la aleta es infínitamente 
larga, en lugar de suponer una punta adìabática. 


k 


D = 4cm ) 




/. = lOcm 


HGURA P3-112 

3*113 Considere una aleta rectangular muy larga, fìjada a una 
superficie plana en tal forma que Ìa temperatura en el exlremo 
de la aleta cs prácticamente ia del aire circundante, cs decir, 
20°C. Su ancho es de 5.0 cm, su espesor de I mm, su conduc- 
dvidad térraica de 200 W/m K y su temperaiura en la base de 
40°C. E1 coeficiente de transferencia de calor es de 20 W7nr + 
K. Estimc la temperatura de la aleta a una dìstancía de 5.0 cm 
medida desde la base y la razón de pérdida de eaJor a través de 
toda la akta. 

M 4 Se usan. para enfriamiento. aletas de sección transver- 
sal circularcou un dìámetro D = l mm y una longilud L — 25.4 
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mm, fabrìcadas de cobre (k = 400 W/m ■ K), pam mejorar la 
transferencia de calor desde una superficie que se mantiene a la 
temperatura T ń = 132°C. Cada aleta tiene uno de sus extremos 
tijado a esta superficie (x = 0), en tanto quc el cxtremo opuesto 
(x = L) se encnentra unido a una segunda superfieie, la eual se 
mantíene a t a = o°c. E1 aire que fluye entre las superficies y 
las aletas tambtén eslá a 7V = 0°C y el cocficiente dc convec- 
ción es h = 100 W/m 2 ■ K. 

#) Expi ese la función = T(x) - a lo largo de una 
aleta y calcule la temperatura en x = 1/2. 
h) Determine ia razón de transferencia de calor desde la su- 
perfície calientc, a través de cada aleta, y la efectividad 
de ésta. ^Sc justifìca el uso de aletas? ^Por qué? 
c) ^Cuál es la razòn total de transferencia de calor desde 
una secciòn de la pared de 10 cm X 10 cm de dimem 
siones, ia cual tiene 625 aletas uniformemente dis- 
tribuidas? Suponga el mismo coeficiente de convección 
para la aleta y para la superfìcie sin aletas. 



T^h 


FIGURA P3-114 


3-115 Se va a enfriar un transistor de potencia de 40 W 
acoplándolo a un sumidero de calor de los que se encuentran en 
el comercio y que se mueslran en la tabla 3-6 + Seleccione un 
sumidero de calor que permítirá que la temperatura de la eaja 
del transistor no sobrepase 90°C en el aire ambìente a 20°. 


T- ^20°C 

BlfC 



3-116 Sevaa enfriar un transistor de potencia de 25 W h suje- 
tándolo a un sumidero de calor de los que se encuentran en el 
comercio y que se muestran en la tabla 3-6. Seleccione un sumi- 
dero de calor que permitirá que la temperatura de la caja del 
traasistor no sobrepase 55°C en el aire ambienle a 18°. 


altunínio 2024-T6 (k = 186 W/m - °C), de diámetro exterior 
de 6 cm y espesor constante de I mm. E1 espacio entre las ale- 
tas es de 3 mm y, por tanto, se tienen 250 aletas por metro de 
longitud del tubo. E1 calor se transfiere al aire circundante que 
está a T rjí = 25°C, con un coeficientc de transferencia de calor 
de 40 W/m 2 ■ °C. Determine el aumento en la transferencia de 
calor desde el tubo, por metro de longitud, como resultado de la 
adición de las aletas. Respuesta: 2 639 W 


2,5 cm 



FIGURA 


i 


[ mm 
3 mm 


3-1181 Consìdere una cuchara de acero ìnoxidable (k — 8,7 
Btu/h ■ ft ■ °F) sumergida parcialmente en agua liirvieme a 
200°F, en una cocina a 75°F. E1 mango de la cuchara tíene una 
sección transversal de 0.08 in X 0,5 in y se extiende 7 in en eì 
aire a paitir de la superfícìe lìbrc del agua. Sì el coefíciente de 
transferencia de caior en las superficies expucstas del mango 
de la cuchara es de 3 Btu/h ■ ft 2 * °F, defermine la diferencia de 
temperatura a través de la superficie expuesta de ese mango, 
Exprese sus suposiciones, Respuesta: 124.6°F 



3-119! Repita ei problema 3-1181 para una cuchara de plata 
(k = 247 BLu/h ■ ft * °F). 

3-1201 ^ Vuelva a considcrar el problema 3-1181. Usando 
máà el software EES (o cualquier otro semejante), 
investigue los efectos de ia conductividad Lérmica del material 
de la cuchara y de la longitud de su extensión en el aire sobre la 
difereucia de temperatura a través de La superficie expuesta dd 
mango. Suponga que la conductívidad térmica varía desde 5 
hasta 225 Btu/h * ft ■ °F, y la longitud desde 5 hasta 12 im Trace 
las gráficas de La diferencìa de temperatura en función de la 
conduclividad térmica y de la longitud, y discuta los resultados. 


3-117 EL vapor de un sistema de calefacción fluye por tubos 
cuyo diámetro exterior es de 5 cm y cuyas paredes se mantienen 
a 180°C. Aì tubo se le sujetan aìetas circulares de la aleaciòn de 


3-121 Una taijeta de eircuitos eléctrieos de 0.3 cm de espesor, 
12 cm de alto y L8 cm de largo aloja 80 chips lògicos colocados 
muy cercanos entre sí sobre uno de los lados, cada uno de ellos 
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disipando 0.04 W, La taijeta está impregnada con empaste de 
cobre y tiene una conductividad térmica efectiva de 30 W/m ’ 
°C. Todo ei calor generado en ios chips es conducído a través de 
Ìa tarjeia de circuitos y se disipa desde el lado posterior de la 
misma hacia un medio a 40 P C, con un coeficiente de transfe- 
rencia de calor de 40 W/m- ■ °C. a) Detcrmine las temperaturas 
sobre los dos lados de la tarjeta. b) Ahora al lado posterior de la 
larjeta se pega una placa de alumimo (k = 237 W/m - °C) de 0.2 
cm de espesor, 12 cm de alto y 18 cm de largo, con 864 aletas 
de espìga de aluminio de 2 cm de largo y 0,25 cm dc diámetro, 
con un adhesivo epóxico (k = 1.8 W/m ■ °C}. Determine las 
nuevas temperaturas sobre los dos lados de la tarjeta de cìr- 
cuìtos eléctricos, 

3*122 Repita el probiema 3-121, usando una placa de cobre 
con aletas del mismo metal (k = 386 W/m ■ Q C), en lugar de las 
de aÌuminÌG. 

3-123 Una superficie caliente a 100°C se va a enfriar sujetán- 
dole aletas de pasador de aluminio (k = 237 W/m ■ °C) de 0.25 
cm de diámetro, 3 cm de largo y con una distancia entre centros 
de 0.6 cm. La temperatura del medio circundante es de 30°C y 
el coefíciente de transferencia de calor sobre las superficies es 
de 35 W/m 2 ■ °C. Determine ia razón de la transferencia de calor 
desde la superfìcìe para ima seceión de I m X ] m de la piaca. 
Determine también la efectividad total de las aletas. 


ratura promedìo de la superficie exterior del tubo. b) Con esta 
temperatura para la base de la brida y si se consideran a las 
bridas como aletas, determine la eficiencia de la aleta y la razón 
de la transferencia de calor desde ellas, c) qué longitud del 
tubo es equivalente la sección de las bridas para los fines de la 
transferencía de calor? 



flGURA P3-126 


Ì l cm 
l em 


: 12°C 



3 cm 


■■ i:ì 


0:2 5 


:ì! 


FIGURA P3-123 


Transferencia àe caíor en configuracíones comunes 

3-127C ^Qué es un factor de forma en la conducción? ^Cómo 
está relacionado con la resistencta térmica? 

3-128C í,Cuál es el valor de los factores de forma en la con- 
duccìón en la ingeniería? 

3*129 Un tubo que conduce agua caliente, de 20 m de largo y 
8 cm de dìámetro de un sistema municipal de calefacción, está 
enterrado 80 cm por debajo de la superficie del suelo. La tem- 
peratura de la superficie exterior del tubo es de 60°C, St la tem- 
peratura superfìcíal de la tierra es 5°C y la conductividad 
térmica del suelo en ese lugar es 0.9 W/m ■ *C, determine la 
razón de la pérdída dc calor del tubo. 


3-124 Rcpita el problema 3-123, usando aletas de cobre (k = 
386 W/m ■ °C) en lugtir de las de aluminio. 

3*125 rsn Vuelva a considerar el problema 3-123. Usando 
ÍSb el software EES (o euaiquier otro semejante) in- 
vestìgue el efecto de la dìstancia entre centros de ias aletas so- 
bre la razón de la transferencia de calor desde la superfieie y 
sobre la efectividad íotal de las aletas, Suponga que esa distan- 
cia varfa de 0.4 cm hasta 2.0 cm, Trace las gráfìcas de la razón 
de la transferencia de calor y de la efectividad total de las aletas 
en función de la dístancia entre centros y discuta los resultados, 

3-126 Dos tubos de hierro fundido (k ~ 52 W/m ■ °C) de 3 m 
de largo T 0.4 cm de espesor y 10 cm de diámetro que conducen 
vapor de agua están conectados entre sí por medio de dos brìdas 
de 1 cm de espesor cuyo diámetro exterior es de 20 cm, El va- 
por fluye en el interior del tubo a una temperatura promedio de 
200°C con un coefìcieute de transferencìa de calor de 1SO 
W/m- ■ °C). La superfìcie exterior del tubo está expuesta a un 
ambiente a 12 Q C, con un coefìcienle de transferencia de calor de 
25 W/in : ■ K. a) Si se descartan las bridas, determine la tempe- 



60°C 

L • • 20m- ■ J , 

FIGURA P3-129 

3-13« EEl Vuelva a considerar el problema 3-129. Por 
medio del software EES (o cualquier otro seme- 
jante), trace la gráfica de la razdn de la pérdida de calor dei tubo 
cn función de la profundidad a la que está emerrado, en el rango 
de 20 cm hasta 2.0 m. Discuta los resultados. 

3-131 Tubos de agua caliente y fría de 8 m de largo están ten- 
didos paralelos entre sí en una capa gruesa de concreto. Los 
diámetros de los dos tubos son de 5 cm y la distancia entre las 
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líneas centrales de los mismos es de 40 cm. Las temperaturas 
superftciales de los tubos sou de 60* C* para el de agua caJiente, 
y de 15°C. para d de fría. Sì la conductividad ténnica del con- 
creto es k = 0.75 W/m ■ °C, detemiine la razón de la transfercn- 
cia de calor entre los tubos. Respuesta ; 306 W 

3-132 ^ Vuelva a consíderar el problema 3-13L Por 
medío del software EES (o cualquíer otro seme- 
jante) t trace la gráfica de la razón de la transferencía de calor 
entre los tubos en función de la dístancia entre las lmeas cen- 
trales de los mismos en eì rango de 10 cm hasta 1.0 m. Discuta 
los resultados. 

3-1331 Una fila de varillas usadas de combustíble de uranio 
de 3 ft de largo y l in de diámetro que todavfa estan radiactívas 
se entierran paralelas entre sí con una distancia entre centros de 
8 ín a una profundidad de 15 ft de la superficie del suelo eu un 
ìugar donde la conductividad térmica de éste es de 0.6 Btu/h ■ ft 
■ °F. Sì las temperaturas superficiales de las varillas y del suelo 
son 350 D F y 60 D F, respectìvamente, detemiine la razón de la 
transferencia de calor de esas varillas hacia la atmósfera a través 
del suelo. 


se extiende 2 m en el aire ambiente arriba del piso. cntra verli- 
calmente eti el suelo {k = L5 W/m ■ °C) una distancia de 
3 m y sigue en forma horizontal a esta profundídad por 20 m 
más antes de cntrar al siguiente edifício. La primera seccidn del 
tubo está expuesta al aire ambiente a 8°C T con un coeficiente de 
transferencìa de calor de 22 W/m 2 - Q C. Sí ia superfìcie del suelo 
está cubicria con nieve a 0°C, detcrmine fí) la razón total de la 
pcrdida de caJor dcl agua calicnte y h) la caída de temperatura 
del agua caliente conforme fluyc por esta sección de 25 m de 
iargo del tubo + 


Tubo de agua caliente 




FIGURA P3-133I 


3-134 Àgua caliente a una tcmperatura promedio de 53°C y a 
una velocidad promedio de 0.4 m/s fluye por una sección de 
5 m de un tubo de pared delgada que tiene un diámetro exterior 
de 2,5 cm. E1 tubo pasa por d eeniro de una pared de 14 cm de 
espesor llena con aislamiento de fíbra de vidrio (k = 0-035 
W/m ■ *C). Si las superficies de la pared están a Ì 8°C, deter- 
mine à) la razón de la transferencia de calor del tubo hacia d 
aire en los cuartos y b) ia caída dc temperaíura del agua calicntc 
conforme fluye por esta sección de 5 m de largo de la parcd. 

Respuestas: 19.6 W, 0.024 Ù C 



3-135 Água caliente a una temperatura promedio de 80°C y a 
una velocidad promedio de L5 m/s fluye por una seccion de 
25 m de un tubo que tiene un diámetro exterior de 5 cm. E1 tubo 


3-136 Considere una casa con un techo plano cuyas dimen- 
siones exteriores son de 12 m X 12 m. Las paredes exteriores de 
la casa tiencn 6 m de alto. La paredes y el techo de la casa están 
hcchos dc concreto (k = 0.75 W/m ■ D C) de 20 cm de espesor. 
Las tempcraturas de las sitperflcies interior y exterior de la casa 
son 15°C y 3°C, respcctivamentc. Si se consideran los efectos 
de los bordes de las saperfícies adjunfas, determine la razón de 
la pérdida de calor de la casa a través de sus paredes y ei techo, 
^Cuál es eì error que se comete al ignorar los efectos de los bor- 
des y las esquinas y, por simplicidad, tratar el techo como una 
superficie de 12 m X 12 m y las paredes como superficies de 
6 m X 12 m? 

3-137 Cousidere un ducto de eoncreto (k = 0.75 W/m ■ °C) de 
pared gruesa dc 25 m de largo y cuya sección transversal es cua- 
drada. Las dimensiones exteriores del ducto son 20 cm X 20 cm 
y d espesor de la pared del mtsmo es de 2 em. Si las superficies 
interior y exterior deì ducto están a 100°C y 3Q 0 C, respectiva- 
mente, determine la razón de la transferencia de calor a íravés 
de las paredes del mtsmo. Respuestd: 47, l W 



FIGURA P3-137 


3-138 Un tanque esférico de 3 m de diámetro y que contiene 
algo de material radiactivo está enteirado en el suelo (k — 1.4 
W/m * D C). La dístancia entre la superlicie exterior del tanque y 
la del suelo es de 4 m. Si las temperaturas superficiales del 
tanque y del suelo son 140°C y I5°C T respectivamente, deter- 
mine la razón de la transferencía de calor desde el tauque. 
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3-139 ng Vuelva a considerar eJ problema 3-Ì3B. Por 
medio de! software EES (o cualquier otro scme- 
jante), trace la gráfico de la razón de ia transferencia de ealor 
dcsde el tanque en funddn del diámetro de éste, en e! rango de 
0.5 mhasta 5.0 m. DÌscuta los resultados. 

3-140 Agua caltente a una temperatura promedio de 85 a C 
pasa por una fila de ocho lubos paralelos que tienen 4 m de 
largo y un dìámetro exteríor de 3 cm, ubicados verticalmenie en 
mcdio de una pared de concreto (k — 0.75 W/m * °C) que tiene 
4 ni de alto, 8 m de largo y J5 cm de espesor, Sì las superficies 
de la pared de coucreto están expuestas a un medio a 32°C con 
un coeficientc de transferencia de calor de ! 2 W/m 2 + D C, deter- 
mine la razón de la pcrdida de calor del agua calìente y la tem- 
peratura superficial de la pared. 


Tema de interés especìal: 

Transferencía de calor a través de paredes y techos 

3-141C /.Qué es e! valor R dc una pared? ^En qué difiere de la 
resístencia térmica unitaria de la pared? ^Como está relacionado 
con e! factor U1 

3-J 42C ^Cuál es la emisividad efectiva para un espacio Ileno 
dc aire de píanos paralelos? ^Cómo se determina? ^Cómo se de- 
tcrmina ía transferencìa de calor por radiación a través del espa- 
cio Heno de aire cuando se eonoce la emisividad efectiva? 

3-I43C En la tabla 3-9, se dan las resístencias térmìcas uní- 
tarias (valores R) de espacios verticales de aìre de 40 mm y 90 
mm eomo 0.22 m 2 • °CÍ W, lo cual implica que duplicar el espe- 
sor del espacio Ileuo de aire eu una pared no tiene efecto sobre 
la transferencia de calor a través de esta iiltima. ^Piensa que este 
es tin errorde mecanografía? Explique. 

3- I 44C ^Qué es una ban era radiante? ^Qué clase de materia- 
les son adecuados para usarlos como barreras radìantes? ^Vale 
la pena usar barreras radiantes en los átíeos de las casas? 

3-I45C Considerc una casa cuyo espacìo del átìco está venti- 
lado de manera eficaz. de rnodo que la temperatura del aire en 
é! es la niisma que la del aire ambicnie en todo momento, ; f El 
tejado todavía tendrá algún efecto sobre la transferencia de 
calora través del lecho interior? Expllque. 

3*146 Determine el valor R y el factor U de verano de una 
pared con armazón de madera que está construida con mon- 
tantes de madera de 38 nun X 140 mm con una distancia centro 
a ccntro de 400 mm. La cavidad de 140 mm de ancho entre los 
montantes está llena con aislamiento de lamina de tlbra mirteral. 
El interior está acabado con un tablero de yeso de 13 mm y el 
exterior eon Ìámina de fibra de madera de 13 mm y tablas de 
forro achafìanadas y traslapadas de madera de 13 mm X 200 
nun. La cavidad aislada constituye 80% del árca de transmisión 
de calor, en tanto qtie Jos montantes, iravesahos y solcras supc- 
rior e inferior constituyen un 20%. 

Respuestas: 3.2Ì3 m 2 * °C/W t 0.311 W/m 2 ■ "C 

3-147 E1 forro de lámína de fibra de madera de 13 mm de es- 
pesor de la pared de montantes de madera del problema 3-146 
se reemplaza por un aislamiento de espuma rígida de 25 mm de 
espesor. Determine d poreentaje de incremento en d valor R de 
la pared que se tiene como resultado. 



3-14H1 Determine el valor R y e! factor U de inviemo de una 
pared hueca de mampostería que está construida con bìoques de 
concreto de 4 ín de espesor hechos de agregado ligero. EÌ exie- 
rior está acabado con ladrilio de fachada de 4 in eon *- in de 
mortero de cemento entre íos ladrillos y los bloqties de eoncreto. 
Eí acabado interior consiste en tablero de yeso de ~ in separado 
del bloque dc concrcto por listones verticales de 2 in de espesor 
(1 in por 3 in nomínales) cuya distancía centro a centro es de J 6 
in. Ningimo de los lados del espacio llcno de aire dc | in de es- 
pesor está cubierto con película refleetora. Ál determinar el va- 
lor R del espacio lleno de aìre, la difereneia de temperatura a 
través de él se puede tomar como de 30°F, eon una temperatura 
media del aire de 50°F, El espacio lleno de aire constituye 80% 
del área de transmisión de calor, en tanto que los listones vertí- 
cales y las estructuras simílares constituyen un 20%. 



I 


FIGURA P3*t48J 

3-149 Considere un techo interíor plano que está construido 
con montanles de madera de 38 mm X 90 mm con una distan- 
cia centro a centro de 400 mm. La parte inferior del techo está 
acabada con un tablero de yeso de 13 mm, en tanlo que la supe- 
rior consiste en un subpiso de madera (R — 0.166 m 2 ■ °C/W), 
una madera contrachapada de 13 mm, una capa de fieltro (R ~ 
0.011 m : ■ °C/W) y linóleo (R — 0.009 in 2 * D CAV). Los dos la- 
dos dcl techo están expuestos a airc estático. E1 espacio de aire 
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constituye 82% del área de transmisión de calor, en tanto que 
los montaníes y travesanos constituyen 18% + Determìne ei va- 
lor R y el factor U de inviemo del techo interior, sí el espacìo 
Ilcno de aire de 90 mm de ancho entre los montantes a) no tíe- 
ne superficic reflectora, b) tiene una superfície reflectora con e 
— 0,05 cn uno dc los lados y c) ticne superfícies reflectoras con 
e — 0.05 en ios dos lados. Suponga una temperatura media de 
10°C y una diferencìa dc temperatura de 5.6 a C para el espacio 
lieno de aire. 



FIGURA P3-149 


3» 150 Determine el valor R y el factor U de invierno de una 
pared hueca de mampostería cjue consta de ladrillos comunes de 
100 mm, un espacio de aire de 90 nim, bloques de concreto 
de 100 mm hechos de agregado lìgero, espacio de aire de 20 mm 
y tablero de yeso de 13 mm separado dei bloque de concreto por 
listones vertícaies de 20 mm de espesor (1 in X 3 in nomìnales) 
cuya distancia centro a centro es dc 400 mm. Ninguno de ìos la- 
dos de los espacios Ilenos dc aire está recubierto con pclícuia re- 
fíectora. Ai determinar et valor R, de los cspacios lìcnos dc aire, 
se pucde tomar la difercucia de temperatura a través de ellos co- 
mo dc I6.7°C, con una tcmpcratura media dcl aire dc 10°C. E1 
espacio dc aire constituye 84% dcl área de transmísìón del ca- 
lor, en tanto que los listones verticales y las estructuras seme- 
jantes constituyen 16%. 

Respuestas: 1.02 m 2 - "C/W, 0,978 W/m 2 - X 



\ 2 


! 

FIGURA P3-150 


3-151 Repita el problema 3-150, suponiendo quc uno de los 
lados de los dos espacios de aire está recubierto con una pe- 
lícula reflectora de & — 0X5* 

3-152 Determine el valor R y el factor U de inviemo de una 
pared de mampostería que consta de las capas siguientes: ladrillos 
de fachada de 100 mm, ladrillos comunes dc 100 mm, aisla- 
miento de espuma rígida de uretano de 25 mm y tablero de yeso 

de 13 mm* Respuestas: 1.404 m 2 * J C/W P 0.712 W/m a ■ X 

3-153 E1 coeficiente total de transferencia de calor (el valor 
U) de una pared en condicioiies de diseno de invierno es 17 = 
1.40 W/m 2 ■ °C. Deiermine el valor U de la pared cn condi- 
ciones de diseno de verano. 

3-154 E1 coeficìcnte total de transferencia de calor (e) va- 
lor U) de una pared en condiciones de diseho de invierno es 
U — 2.25 W/m 2 ■ °C. Ahora, se agrega una capa de ladrillos de 
fachada de 100 mm en el exterior, dejando un espacio Ìleno 
de aire de 20 mm entre ia pared y ìos ladrillos. Determine el 
nuevo valor U de la pared. Àsimismo, determine la razón dc la 
transferencia de calor a través de una sección de 3 m de alto y 7 m 
de largo de la pared después de la modìficación. cuando las 
temperaturas en el interior y el exterior son de 22°C y -25'°C, 
respectìvamente* 



tlc fachadíi 


FIGURA P3-154 

3-155 Dctcrmine los valores R de verano y de invierno, en 
m 2 ■ °C/W, de una pared de mampostería que consta de ladri- 
llos de fachada de 100 mm, 13 mm de mortero de cemento, 
bloque de concreto ligero de 100 mm, espacio dc aíre dc 40 mm 
y tablero de yeso de 20 mm. 

Respuestas: 0.809 y 0.795 ♦ X/W 

3-1561 Se determina que el coefìciente total de transferencia 
de calor de una pared es U = 0X75 Btu/h * ft 2 * °F en las condi- 
cíones de aire estático en el Ìnterior y vientos de 7.5 mph en el 
exterior. ^Cuál será el factor U cuando se duplìca la velocidad 
del viento en el exterior? Respuesta ; 0,0755 Btu/h ■ fF * Ù F 

3-157 Dos casas son idénticas, excepto en que ias paredes de 
Lina de ellas consta de bloques de concreto ligero de 200 mm, es- 
pacio de aire de 20 mm y tablero de yeso de 20 mrn, en tanto que 
las paredes de la otra se hicieron con la constmcción estándar de 
paredes de armazón con R-2A m 2 ■ °C/W> ^Cuál de las dos 
piensa el lector que es más eficiente con respecto a la energía? 

3-158 Determine el valor R de un techo interior que consta de 
uua capa de losetas acusticas de 19 mm cuya parte superior está 
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cubierra con una hoja de aluminìo imensamentc refleetora para 
las condieiones de invíerno, Suponga que el aire está estático 
arríba y abajo de las losetas. 



Hoja meiálica 
intensamente 
refleciom 


Losíetas 


acusticas 


FÍGURA P3-I58 


Problemas de repaso 

3-1591 Se produce vapor de agua en los tubos de cobre (k = 
223 Btu/h - ft - °F) de un intercambiador de calor, a una tempe- 
ratura de 25QT, mediante la condensación de otno fluido sobre 
las superflcies exteriores de los mismos tubos que eslá a 350°E 
Los diámetros interior y exteriordcl tubo son 1 in y 1.3 in, res- 
pectivamente, Cuando el intereambiador de caior estaba nuevo T 
la razón de la transferencia de calor por pie de iongìlud del tubo 
era de 2 X IQ 4 Btu/h. Determine la razón de la iransferencia de 
calor por pie de longitud dd tubo cuando* después del uso pro- 
longado de éste, se ha formado una capa de 0.01 in de espcsor 
de caliza (A r — L7 Btu/h ■ ft * °F) sobre su superficie intcrior. 

3-1601 Repita el problema 3 -1591, si se supone que se ha for- 
inado la capa de 0.01 in de espesor de caliza tanto sobre la su- 
perfìcie interior como sobre la exterior. 

3-161 Un tanquc cilíndrico de L2 m de diámetro y 6 m de 
longitud está lleno inieialmente con propano líquido cuya den- 
sidad cs de 581 kg/m\ El tanque eslá expuesto al aire ambìente 
a 30°C, con un coeficíente de transfcrencia de calor de 25 
W/trf ■ °C Ahom se desarrolla una grieta en la parte superior 
del tanque y la presión en su interior cae hasta 1 atm, en tamo 
que la temperaíura desciende hasta -42°C* que es ia temperatu- 
ra de ebullición del propano a 1 atin, El calor de vaporización 
del propano a 1 atm es de 425 kJ/kg. E1 propano se evapora con 
lentstud como resultado de Ja transferencia de calor del aire am~ 
biente hacia el tanque y el vaporescapa dc ésie a-42°C a través 


Vapor 


de propano 



de la grieta. Si en todo momento eí tanque está más o menos a 
la misma temperatura que el propano en su interion determine 
cnánto tiempo pasará para que dicho tanque se vacíe si a) no es- 
tá aislado y h) está aislado con lana de vidrio (Jt = 0.038 W/m - 
°C) de 5 cm de espesor. 

3-162 Fluye agua caliente a una velocidad promedio de 1.5 
m/s por un tubo de hierro fundido (k = 52 W/m ■ °C) cuyos 
diámetios interior y exterior son de 3 cm y 3.5 cm, respectiva- 
mente. EI tubo pasa por una seccìón de 15 m de largo de un só- 
tano cuya temperatura es de 15°C. Sí la temperatura del agua 
cae de 70°C hasta 67°C cuando pasa por ei sótano y el coefi- 
ciente de transferencia de calor sobre la supertide inlerior del 
tubo es de 400 W/m a * 3 C, determìne el coefícìente combinado 
de Iransferencia de calor por convección y radiación en !a su- 
perfície exleríorde dìcho tubo. Rsspaasts: 2723 W/m - C 

3-163 Los tubos de concreto recién formados suelen curarse 
en prmcipio durante la noche por medio de vapor de agua en un 
horno que se mantiene a una temperatura de 45 c C, anles de de- 
jarlos curándose cn el exlerior durante varios días. E1 calor y la 
humedad para el horno son proporcionados por el vapor de agua 
que fluye eu un lubo cuyo diámetro exterior es de 12 cm. Du- 
ranie una inspección en la planta, se observó que el tubo pasa 
por una seccìón de 10 m que está por complcto expuesta al atre 
ambietue anies de llegar a! homo. Las mediciones de tempem- 
tura indican quc la temperatura promedìo de la superftcíe exte- 
rior del tubo de vapor es de 82*0, cuando la temperatura 
ambiente es dc 8°C. Se eslima que el coeficiente combmado de 
iransferencía de calor por convección y radiación en la superfi- 
eie cxicrior dd lubo es dc 35 W/m 2 ■ °C. Determine la cantidad 
de ealor perdido por el vapor durante un proceso de curado de 
10 h esa noche. 

EI vapor es suministrado por un gcnerador en el que se 
quema gas que liene una efíeiencia de 85% v la planta paga 1.20 
ddlar/therm de gas naiural (l therrn — 105 500 ki). Si el tubo se 
afsla y, como resullado, se ahorra 90%' de la pérdida de caJor, 
determine la cantidad de dínero que esta mstalación ahorrará en 
un aho corno resuhado del aislamiento de los tubos de vapor. 
Suponga que los tubos de concreto se curan 110 noches al afío, 
Enuncie sus suposiciones. 



3- 164 Considere un tablero de circuito de capas mùltiples de 
18 cm X 18 cm que disipa 27 W de calor. El tablero eonsta de 
cuatro capas de cobre (k = 386 W/m * °C) de 0.2 mm de cspe- 
sor y tres capas de vidrio epóxico (k = 0.26 W/m ■ °C) de 1.5 
mm de espesor comprimidos entre sl como se muestra en la fi- 
gura. E1 tablero está acoplado a un sumidero de calor desde los 
dos extremos y la temperatura de dicho tablero en esos extre- 


http://gratislibrospdf.com/ 


















209 

CAPÍTULO 3 


mos es de 35°C. Se considera que el calor se genera de manera 
uniforme en las capas epóxicas del tablero a razón de 0.5 W por 
tira de 1 cm X 18 cm de lámina de este materiai (o sea t 1.5 W 
por lira dc 1 cm X 18 cm del tablero). Debìdo a la simetría, si se 
consìdera sólo una parte del tablero, determine la magnìtud y la 
ubicación de la temperatura máxìma que se presenta en éste. 
Suponga que la transferencia de ealor desde las caras superior e 
inferior del tablcro es desprecíable. 


Cobre 



5-165 El sistema de plomería de una casa comprende una sec- 
ción de 0.5 m de un tubo de plástico (k = 0.16 W/m * °C) con 
diámetro interior dc 2 cm y exterior de 2.4 cm expuesto al aire 
ambiente. Durante una noche fría y con viento, la temperatura 
del aire ambiente permanece a más o menos -5°C durante un 
periodo de 14 h, Se estima que el coeficiente combinado de 
transferencia de calor por convección y radiación sobre la su- 
perficie exterior del tubo es de 40 W/m 2 * °C y el calor de fusión 
dd agua es de 333.7 kJ/kg. Si el tubo contiene agua en reposo a 
0°C determine sì el agua en esa sección se congelará por com- 
pleto esa noche. 




Tubo de agua 
' expuesto 




- 2.4 cm 


AIRE 


/ SUELO 

FIGURA P3-165 


3-166 Repita el problema 3-165 para el caso de un eoeficiente 
de transferencía de calor de 10 W/m 2 ■ °C sobre ìa superficie ex- 
terioi; como resultado de poner una cerca alrededor dcl tubo que 
bloquea el viento. 

3-1671 Se observa que la temperatura superficial de una papa 
horneada de 3 ìn de diámetro cae de 300°F hasta 200 D F en 5 
minutos, en un medio ambiente a 70°F. Determine el coefìcien- 
te promedío de transferencia de calor entre la papa y los alrede- 
dores. Sì se usa este coefìciente de transferencia de calor y la 
inisma temperatura superfìcial, detemune cuánto tiempo trans- 
cuiTÌrá para que la papa experimente la misma caída de tempe- 
ratura si está cnvuclta por completo eu una toalla (k = 0.035 


Btu/h ■ ft ■ °F) de 0.12 in de espesor. Para la papa, se pueden 
usar las propiedades dei agua. 

3-1681 Repita cl problema 3-1671 suponiendo que existe un 
espaeío lleno de aìre (k = 0.015 Btu/h ■ ft ■ °F) de 0.02 in de es- 
pesor entre la papa y ia toalla. 

3-169 Una hielera cuyas dimensíones exteriores son 30 cm X 
40 cm X 50 cm está hecha de espuma de estireno (k = 0.033 
W/m ' °C). Inieialmente, la híelera está Henacon 50 kg de híelo 
a 0°C y la temperatura de la superficìe interior de eìJa se puede 
tomar como 0 C C en todo momento. E1 calor de fusión del hiclo 
a 0°C es de 333.7 kJ/kg y el coeficiente de transferencia de 
calor eutre la superficie exterior de la hìelera y el aire circun- 
dante a 28°C es de 18 W/m 2 ■ °C. Si se descarta cualquier trans- 
ferencia de calor desde la base de 40 cm x 50 cm de la hielera, 
determine cuánto liempo transcurrirá para que el hielo que está 
en ella se derrite por compìeto. 


^3 cm 


cstireno 



Espuma de 


FIGURA P3-169 


3-176 Una pared de 4 m de ako y 6 m de largo está construida 
con dos placas grandes de acero (k = 15 W/m ■ a C) de 2 crn de 
espesor separadas por barras dc acero dc 1 cm de espesor y 20 
cm de ancho colocadas con una separación de 99 cm. EJ espacio 
restante entre las placas de acero está lleno con aislamìento de 
fìbra de vidrío (k = 0,035 W/m ■ °Cf Si la diferencia de tempe- 
ratura entre las superfictes ìnterior y exterior de la pared es de 
22°C, determíne la razón de la transferencía de caìor a través 
de ella. En el análìsis de la transferencia de caìor, < p se pueden ig- 
norar las barras de acero entre ías placas puesto que ocupan sólo 
1 % del área supcrficial de transferencia de calor? 


Pbcas de acero 
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3-171 Un lablero de circuito de 0.2 cm de espesor, 10 cm de 
a!to y 15 cin de largo aloja componentes electrónicos sobre uno 
de sus lados que disipan un lotal de 15 W de manera uniforme. 
E1 tableio está ìmpregnado con limaduras metálicas conducto- 
ras y tiene una conductívidad térmica efectìva de 12 W/m ■ °C. 
Todo e! calor geuerado en los componentes es conducido a 
iravés del tablero y se dìsipa desde la parte posteríor del mìsmo 
hacia un medio a 37 D C, con im coefìeiente de transferencia de 
calor de 45 W/m 2 - "C. a ) Determine las temperaturas super- 
ficiales sobre los dos lados dcl tablero. b) Àhora sc sujcta a 
la parte poslerior del tablero, con un adhesivo epóxico (k — 
L8 W/m ■ D C) dc 0,03 cm de eapesor T una placa de aluminio 
(í: = 237 W/ni - °C) 0.1 cm de espesor, 10 cm de aho y 15 cm 
de largo con 20 alctas dc aluminio dc 0,2 cm de espesor, 
2 cm de largo y 15 cm de ancho y de perí'il rectaugular. Deter- 
ntine las nuevas lemperaturas en ios dos lados del tablero. 


Componenres 

electrónicos 



FIGURÀ P3-T71 


J-172 Repita cl problcma 3-171 con una placa de cobre con 
aletas del ntisrno metaì (k = 3B6 W/m - a C) T en lugar de las de 
aluminio. 

3-173 Se usa una fi!a de 10 tnbos paralelos que tienen 5 m de 
largo y un diámetro exteríor dc 6 cnt para transportar vapor dc 
agua a 145°C a través del piso de concreto (k = 0.75 W/m ■ °C) 
de un cuarto de 10 m X 5 m que se mamíene a 2Q D C. Eì coefì- 
eienle combinado de transferencia de calor por convección y ra- 
dìación en el piso es de 12 W/m 2 ■ D C. Si la tempcratura 
superfícial del piso de concreto no debe ser niayor a 35°C T de- 
tennine a qué profundidad deben entea'arse los tubos por debajo 
dc la superfieie de ese piso. 

_ __- - —> . 

Cuarto 
20°C 

-10 m-— f 

.35°C 

_ 

OOOQOOOOO 

Tuhos de vapor 

j D = 6 ctd Pisn de conereto 

FIGURA P3-173 


3-174 Considere dos personas idénticas, cada una de las 
cuales genera 60 W de calor metabólico en forma estacionaria 
mientras estan reaìizando rrabajo sedemario y lo disipan por 
convección y transpìración, La primera persona usa ropa hecha 
de piel (k = 0.159 W/m ■ °C) de 1 inm de espesor que le cubre 
la mttad del cuerpo, en tanto que la segunda usa ropa hecba de 
tela síntética (k = 0.13 W/m ■ "C) de 1 mm de espesor que le 
cubre cl cuerpo por completo. El aíre ambìente está a 3Q°C, el 
coeficiente de transferencia de calor en la superficíe exterior es 
de 15 W/irf - °C y la tempcratura de la superficie interior de la 
ropa se puedc tomar como 32°C. Si se trata el cuerpo de cada 
persona como un eilindro de 25 cm dc dmmetro y 1.7 m dc 
largo, determine las fracciones de calor perdido dcsde cada una 
de ellas por transpiración. 

3-175 Una pared de 6 m de ancbo y 2.8 m de alto está cons- 
truida de una capa de ladriílo común (k = Q.72 W/m ■ D C) de 20 
cm de espeson una eapa interior de yeso ligero (k = 0.36 W/m 
■ °C) de I ctu de espesor v de una cubìería exterior hecha de ce- 
mento (k = 1.40 W/m ■ Q C) de 2 cni de espeson La superficie 
Ìnterior de la pared se manticnc a 23 Ù C. en tanto que la exteríor 
está expuesta al exterior a 8°C, con un coeficiente eombinado 
de transferencia de calor por convección y radíación de 17 
W/m 2 °C. Determine la razón dc la transferencia de calor a tra* 
vés de la pared y las caídas de lemperatura a través del yeso, d 
ladrillo, la cubierta y d aire arnbiente superficial. 

3-176 Vuelva a considcmr el problema 3-175. Sc dcsea alslar 
la pared con d fin de disminuír la pérdida dc calor en un 85%. 
Para la misma temperaiura dc la supeiiicie interior, dcterminc ei 
espesor dd aislamieuto y Ja temperatura de la superficie exte- 
rior si kt parcd sc aísla con a) espuma de poliuretano (k = 0.G25 
W/m ■ °C) y b) fibra de vidrio (k = 0.036 W/m ■ °C). 

3-177 Àire acotidicionado frío a 12°C fluye con un gasto de 
masa de 0.8 kg/s dentro de un ducio cuadrado de aluminio (k = 
237 W/m ■ °C) de l .5 cm de espesor y cuya sección ti ansversal 
interior es de 22 cm X 22 cm. E1 ducto está expuesto a aire a 
33 Q C con tin coeficientc combinado de transferencia de calor 
por convección-radíacián de 13 W/m 2 ■ °C. Ei coeficìente de 
transiercneia dc caior por convección en 1 a supcrficie interiores 
de 75 W/m 2 ■ °C. Si ía temperatura dd aire en d ducto no debe 
aumentar más de 1°C, determine la longitud máxíma del 
mismo. 

3 178 Àl analìzar la transferencia de calor a través de las ven- 
tanas, es ìmportante considerar el marco así como el área de 
vìdrio. Considere una ventana con inarco de madera, de 2 m 
de ancho y 1.5 m de alto, con 85% del área cubierta por tm 
vidrío (/: = 0.7 W/m ■ D C) dc una sola hoja de 3 mm de cspesor. 
E1 marco tíene 5 cm de espesor y está hecho de madera de pino 
(k = 0.12 W/m ■ °C). Eì coeftciente de transferencia de calor es 
de 7 W/nr ■ °C en el imerior y dc 13 W/m 2 ■ °C en el exterior. 
EI cuarto se mantiene a 24°C y la temperatura en el exterior es 
de 40 3 C. Deiermine el porcentaje de erroren el que se ineurre 
en la iransferencia de calor cuando se suporte que la ventana 
sólo consta de vìdrio. 

3-179 Fluye vapor dc agua en d inteuior de un tubo de acero 
(k = 61 W/m - °C) cuyos diámetros interior y exterior son de 10 
cm y 12 cm, respectivamente, en un medio ambiente a 20°C. 
Los cocficientes de transferencia de calor dentro y fuera del 
tubo son dc 105 W/nr ■ °C y 14 W/m 2 * respectivamenle. 
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Determine a) el espesor del aislamiento (k — 0.038 W/m * °C) 
necesario para reducir la pérdida de calor en 95% y b) el espe- 
sor dd aislamtento necesario para reducin por razones de se- 
guridad, la temperatura de la superfieie expuesta del tubo 
aislado liasta 4CTC. 

3-1 Cuando no es faclible el transporte del gas natural eo 
una tubería, por razones econòmicas o de otra clase, primero se 
iicua hasta alrededor de -lóQ°C y T a contìnuación, se transporta 
en tanques especialmente aislados en barcos. Considere un tan- 
que esférico de 4 m de diámetro que está ìleno con gas natural 
licuado (GNL) a -I60 o C. E1 tanque está expuesto al aire am- 
biente a 24°C con un coeflciente de transferencia de calor de 22 
W/nr - °C. Eì tanque es de pared delgada y su temperatura se 
puede considerar que es la mísma que la de GNL. E1 tanque 
está aislado con un super aislamiento de 5 cm de espesor que 
dene una conduetìvídad térmica efectíva de 0.00008 W/m ■ q C. 
Si la densìdad y el calor específìco del GNL como 425 kg/m 3 y 
3.475 kJ/kg, respectivamente, estínie cuánto tiempo ti anscurri- 
rá para que la temperatura del GNL se eleve hasta -150°C. 

3*181 Se va a enfriar una superFicie calíente de 15 cm X 20 
cm que está a 85°C sujetándole aletas de aluminio (k — 237 
W/m ■ °C) de 4 cm de largo y de sección transversal cuadrada 
de 2 mm X 2 mm. La temperatura del medìo circundante es de 
25°C y se pucde tomar el coefícjente de transferencia de calor 
sobrc las superficies como 20 W/m- ■ °C. Si se desea triplicar la 
razón de la transferencia de calor de ta superfieie caliente sin 
aletas, determine el número de ítletas que es necesario coìocar. 

*-'« m Vuclva a considcrar cl problema 3-181. Por 
medio del software EES (o cualquier olro semc- 
jante), trace la gráfica del número de aletas en función del in- 
cremento en la pérdida dc calor por las aìetas comparado con el 
caso en el que uo se tengan aletas (es decir la eíectividad total 
de las aletas) en el rango de 1.5 hasta 5. Discula los resultados. 
Ì.Es realista stiponer que d codìciente de transferencia de calor 
permanece constantc? 

3-183 Un tanque esférico de acero de 1.4 m de díámetro lìeno 
de agua con hido a 0°C se entierra en un Ingar en donde la con- 
ductividad térmìca deì suelo es k = 0.55 W/m ■ °C. La distancia 
entre d centro dd tanquc y la superflcie dd suelo es de 2.4 m. 
Para una temperatura supcrfícial del suelo de 18°C T determine 
la razón de la transferencia de calor hacìa el agua con hido qne 
esta en el tanquc. ^Cual sería su respuesta sì la tcmperatura del 
suelo fuera de 18°C y la superflcie del mismo estuviera aislada? 

3-184 Un tanque cilfndrico de 0.6 m de diámetro y L9 m de 
largo que contíene gas naíural licuado (GNL) a -160°C se 
coloca en el centro de una barra sóìida cuadrada de 1.9 m de 
largo y de 1.4 m X 1.4 m heeha de un materíal aìslante con k — 
0.0002 W/rn ■ °C. Si ìa temperatura de la superficie exterior de la 
barra es de 12°C, determìne la razón de la transferencia de calor 
al tanque. Àsimismo, determine la temperatura dcl GNL des- 
ptiés de un mes. Tome la densìdad y el peso específlco del GNL 
como 425 kg/m 3 y 3.475 kJ/kg, respeclivamcnte. 

3-185 En la Figura P3-185 1 se muestra una sección típica de la 
pared de un edtfìcio. Esta sección se extiende hacia dentro y 
fuera de la página y se repite en la direceión vertical. Los miem- 
bros de soporte de ìa pared están fabricados de acero (k = 50 
W/m ■ K) y tienen 8 cm (%) X 0.5 cm (L$), E1 resto del espacío 


inierior de la pared está Ueno con material aislante (k = 0.03 
W/m ■ K) y mide 8 cm (f^) X 60 cm { L A ). La pared ìnterior esta 
fabricada de tablero de yeso (k “ 0,5 W/m K) de 1 cm de es- 
pesor (fp) y la exterior, de ladrillo (k — 1.0 W/m ■ K) de 10 cm 
de espesor (f M ). ^Cuál es la temperatura sobre la superfleie in- 
terior de ladrillos cuando T\ = 20°C y T 4 — 35°C? 


0 12 3 4 5 



3-186 Se coloca un total de 10 aletas rectangulares de alu- 
minío (k = 203 W/m ■ K) sobre Ia superfieìe plana exterior de 
un aparato elcctrónico. Cada aleta íiene 10 mm de ancho, 20 
mm de aìto y 4 mm de espesor. Las aletas están ubicadas para- 
lelas entre sí con una distancia de centro a centro de 8 mm. La 
temperatura en la superFicie exterior del apai ato electrónico es 
de 60 Ù C. El aire está a 20°C y el coeficiente de transferencia de 
calor es de 100 W/m 2 ■ K. Determine a) la razòn de la pérdida 
de calor del aparato electrónìco hacía cl aire circundante y b) la 
efectividad de la aleta. 

3-187 Una pared de un almacén refrigerado tiene LO.O m de 
alto y 5.0 m de ancho. La pared está hecha de tres capas; alu- 
minio (k = 200 W/m ■ K) con 1.0 cm de espesor, fibra de vidrio 
(k — 0.038 W/m ■ K) con 8,0 cm dc espesor y tablcro de yeso (k 
= 0.048 W/m ■ K) con 3.0 cm de espesor. Las temperaturas en 
el interior y el exterior del almacén son -10 o C y 20°C, respeeif 
vamente, y el vaíor promedio de Los dos coefìcicntes de trans- 
ferencia de calor, Ìnterior y exterior, es de 40 W/m 2 - K. 

a) Calcule la razón de la transferencia de calor a través de la 
pared del almacén en cstado estaeionario. 

b) Suponga que se usan 400 pernos metálicos (k = 43 W/m 
* K), cada uno dc 2.0 cm de diámelro y 12.0 cm de largo, 
para sujetar (es decìr, para mantener unidas) las tres ca- 
pas de la pared. Caicule la razón de la transferencia de 
calor para la pared con los pernos. 

c) ^Cuái es el porceniaje de cambio en la razòn de la trans- 
ferenda de calor a través de la pared debido a ìos pernos 
metálicos? 

3-188 Se usa un recipiente agitador para calentar 500 kg/mín 
de una solución acuosa que está a I5°C, por medio de vapor dc 
agua saturado en condcnsaciòn cn La camísa exterior dcl reci- 
picnte. Éstc puede contener 6 200 kg de la solución acuosa. Está 
fabricado de láminas de 15 rmn de espesor de acero al carbono 
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a \% {k — 43 W/m - K) y proporcíona itn árca cle transierencia 
de caior de ì 2,0 nr, Eì coeficienie de iransferencia de caìor de- 
bido a l'd agitación es de 5,5 W/m 2 * K, en lamo que la conden- 
sación del vapor a 115°C en la camisa, da uo coeficiente de 
tmnsferencia de calor de 10 0 kW/m 2 ■ K, Todas las propiedades 
de la solueión acuosa son comparables a las del agua pura. 
Calcule la temperalura de la soludón acuosa a ta salida del reci- 
piente agitador en el easo de la operación estacionaria, 

3-189 Una barra de 10 cm de largo con una sección transver- 
sal cuadrada, como se muesira en la fìgura P3-1S9, consta de 
una capa de cobre (À' — 400 W/jn K) de I cm de espesor y una 
capa de compuesto epóxico (H0 t 4W/nv K) del mismo espe- 
sor. Calcule la razón de ìa translerencia de calor bajo una fuerza 
térmica impulsora de 50°C, cuando la dirección de la transfe- 
rencia unidimensional de caior en estado estacionarío es a) del 
Freme hacia atrás (es decir* a lo largo), b) de izquierda a derecha 
y c) de arríba hacia abajo. 



U- 2 cm — ■» I _ 

HGURA P3-189 


190 Se usa un recipiente esférico, de 3,0 m de diameUo (y 
espesor desprecíable), para almacenar un fluído a una tempera- 
tura de 0°C. E1 redpiente estú cubìerto con una capa de un ma- 
teríal aíslante, de 5,0 cm de espesor (k = 0.20 W/m ■ K), E1 aire 
cìrcundante está a 22°C, Los coeficientes de transfcrcncia de 
calor, intej iory exterior, son de 40 y 10 W/m 2 - K, respectiva- 
mentc. Calcule a) todas las resistencias térmicas, en K/W, b) la 
razdn dc transfercncia de calor cn estado estacionario y c) la di- 
ferencia de tempcraturas dc uno a olro lado de la capa aislante, 

3-191 E1 aire de un cuarto se mantiene a = 15°C por 
medío de una pared calentada, la cnal tiene 2 m de ajicho, 3 m 
de aìto y 5 cm de espesor, que está fabrìcada de un materíal con 
k = 2 W/m - K, La potencia necesaria de calentamicnto es () — 
5 kW, La parte poslerior de la pared está aislada. Sc consideran 
dos métodos ptira lograr el calentamiento: a) un calcntador dc 
película delgada cn la ptirte posterior de ]a pared (superficie de 
catentamiento) y b) calcntamiento volumétrico uniforme denlro 
de la pared a razón de e gcrl (W/m 3 ). E1 coeficíente de con vección 
entrc Ja pared y e! aire es h — 30 W/m 2 ♦ K. 

ft) Trace una gráfica cualitatíva de la variación de la tem- 
peratura T y del flujo de calor q s (W/nr) a través de la 
pared en cada uno de los casos, 

b) Determine, para cada easo, la temperatura en la superfr 
cie de La pared, T s . 

c) Determine, para cada caso, la tempemtura en la parte 
posterior de la pared* T B . 


Calentamìento 

superiìcial 

5kW 



CUentamiento 

volumétríco 

5kW 



Probtemas de exainen de íundamentos de mgenieria (Fl) 

3-192 Una pared de 2.5 m de alto, 4 m de ancho y 20 cm de 
espesor de una casa tietie una resistencìa térmica de 0,0125 
°C/W + La conductividad térmica de la pared es 

a) 0.72 W/m °C b) L1 W/m ■ a C c) l.ó W/m ■ *C 

d) 16 W/m - °C e) 32 W/m * °C 

3-193 Consideie dos paredes, Ay B, con las mismas áreas su- 
perftciales y las jnismas caídas de temperatura a través de sus 
espesores, La razón de las conductividades térmicas es k A fk H — 
4 y la razón de los espesores de las paredes es L A fL H - 2. La 
razón de las transferencias de calor a través de las paredes* 
Q a /Q s . es 

fl) 0.5 b) 1 c) 2 d) 4 e) 8 

3-194 Se pìerde calor a razón de 275 W por m 2 de una pared 
de 15 cm de espesor que tíene una conductívidad térmica de k 

— 0.8 W/m - °C. La caída de tcmpcratura dc uno a otro lado de 
la pared cs 

a) 37.5°C b) 27.5°C c) 16*0°C d) 8.0°C 

e) 4.0°C 

3-195 Considere una pared que consta de dos capas, ^4 y B r 
con los vaíores sìguientes k Á = 0.S W/m ■ °C, L a = 8 cm, k B = 
0.2 W/m - *C, L b = 5 cm. Si la cai'da de temperatura de uno a 
otro lado de la parcd es de 18 Ù C, la razón de la transfcrencia de 
calor a través dc ella T por unìdad de ái ea de la misma, es 
a) 180 W/m 2 b) 153 W/ra 2 c) 89.6 W/m 2 

d) 72.0 W/m 2 e) 51.4 W/m 2 

3-196 Una supcrfícìe plana de un homo a 150 Ù C, cubierta con 
material aislante de 1 cm de espesor, se expone a aíre a 30°C y 
el coefícientc combìnado dc transferencia de calor es 15 W/m 2 ■ 
D C La conductivìdad térmica del material aislante es 0.04 W/m 

- °C. La razón de la pérdida de calor de ia superficie, por unidad 
dc área de la misma, es 

a) 35 W b) 414 W c) 300 W 

d) 480 W e) 128 W 

3-197 Un cuarto con una temperatura del aire de 20°C está 
perdiendo calor hacia el aire del exterior que se encuentra a 
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Q°C, a razón de LOQG W, a través tk una pared de 2.5 m de alto 
y 4 m de largo. Ahora la pared se aísla eon un materìaì de 2 cm 
de espesor eon una conductivìdad de 0.02 W/m * °C Deiermine 
la razón de Ja pérdida de calor del cuarto a través de la pared, 
después de haber colocado el material aislante. Supongaque los 
coeficientes de transferencia de calor sobre las superfícies inte- 
rìor y exteríor de la pared, la temperatura del aire del cuarto y Ja 
temperatura deì aìre en eì exterìor pemianeeen inalterados. 
Asimismo, descarte la radiación. 

a) 20 W b)5 61 W c)3£8W 

d) 167 W e) 200 W 

3-198 Considere una ventana de hoja trìpìe de 1.5 m de alto y 
2 ni de ancho. E1 espesor de cada capa de vidrìo (k = 0.80 W/m 
- °C) es de 0.5 cm y d de cada espacio de aìre (k — 0.025 W/m 
* °C), de 1 cm. Si las temperaturas interìor y exterior de Ja ven- 
tana son de J0°C y 0°C, respectivamente, Ja razón de la pérdida 
de calor a uavés de Ja ventana es 

a) 75 W b) 12 W c)4ÓW 

d) 25 W e) 37 W 

3-199 Considere la pared de un horno, hecha de lámina 
metálica, a una tcmperatura promedio de 800°C v expuesta a 
aire a 40°C. El coeficiente combinado de transferencia de calor 
e^ dc 200 W/nf + °C, en el interìor deJ homo^ y de 80 W/itf ■ °C, 
en el exterìor. Si la resistencia lérmica de la pared del homo es 
despreciable, ìa razón de Ja pérdida de caior del horno, por 
unídad de área de superficie, es 

a) 48.0kW/nf /7)2t3kW/m 2 c) 91.2 kW/nf 

d) 151 kW/m 2 e) 43.4 kW/nf 

3-200 Considere una camisa hecha de 5 capas de tela de algo- 
don (k = 0.060 W/m * °C) de 0. J mm de espesor, con un total de 
4 capas de espacio de aire (k = 0.026 W/m ■ °C) de 1 mm de es- 
pesor entre ellas. Si se supone que la temperatura de la superfl- 
cie interìor de la camísa es de 25 D C y que el área de la superfide 
normal en la dirección de la transferenda del calor es de 1.1 nf, 
^cuál es la razón de la pérdida de calor a Lravés de la eamisa 
cuando la temperatura dd exterior es 0°C y e! coeficiente de 
trausiercncia de calor sobre la superncie exterior es de 18 
W/m 2 > °C? 

íí) 6 W b) 115 W c) 126 W 

d) 287 W e) J70 W 

3-201 Consídere dos placas metálíeas comprimidas una con- 
tra otra, Si permanece todo lo demás igual, ^cuál de las medidas 
que se dan abajo hará que aumente la resistencia ténnica por 
contacto? 

a) Limpiar las superficies para hacerlas más brillantes. 

b) Oprimir las placas una contra otra con una therza más 
grande. 

C) Llenar la brecha con u n fluido conductor. 

d) Usar metaJes más suaves. 

e) Recubrir las superficies de eontacto con una capa del- 
gada de metal suave, como el estano. 

3-202 Un tubo cilíndrico de vapor de agua, con uu radio exte- 
rior de 5 cm y 10 m de largo, está cubierto con un material ais- 
lante de forma ciííndríca de 3 cm de e&pesor que tiene una 
conductividad térmíca de 0.05 W/m ■ °C. Si la razón de la pér- 
dida de calor del tubo es de 1000 W, la caída de teinperatura de 
uno a oti o lado del material aislante cs 


a) 163°C b) 600°C c) 4%»C 

d) 79 Q C e) 150°C 

3-203 Fluye vapor de agua a 2()0°C en un tubo de bíerro fun- 
dido (k = 80 W/m - °C) cuyos diámctros interìor y exterior sqíi 
£>j = 0.20 m y D 2 = 0.22 m, respectivamente. EJ tnbo está cu- 
bierto con un materiaí aislantc de fibra de vidrìo (k = 0.05 W/m 
■ °C) de 2 cm de espesor. E1 coeficiente de transferencia de calor 
en la superficie mterior es de 75 W/m : ■ a C. Si la temperatura en 
la interfase del tubo de hierro y el material aisiante es de 194°C, 
la temperatura en la superfieie exterìor de este últìmo cs 
a) 32 C C b) 45°C c)5rC 

d) 75°C e) 10O°C 

3*204 Un tanque esférico de 6 m de diámetro está Ileno con 
oxígeno líquido a -184°C, E1 tanque es de pared delgada y su 
temperatura se puede tomar como la misma que la del oxígeno. 
E1 tanque eslá aislado con un superaisJame de 5 cm de espcsor 
que tiene una conductividad térmica efectiva de 0.00015 W/m - 
°C EJ tanque está expuesto al aire ambiente a 15 °C con un co- 
efideme de transferencia de calor de 14 W/m 2 * °C. La razón de 
la transferencia de ealor hacia eí tanque es 

a) i I W b) 29 W c) 57 W 

d) 6 8W e) 315 000 W 

3-205 Un tanque esférico de 6 m de diámetro está lleno con 
oxígeno Ifquido (p = 1141 kg/nf, c p = 1.71 kJ/kg * °C) a 
-1S4°C, Se observa que Ja temperatura del oxfgeno aumenta 
hasta -I83°C en un periodo de i44 h. La razdn promedio de 
transferencia dc caíor hacia el tanquc es 

a) 249 W b) 426 W c)570W 

d) 1640 W e) 2207 W 

3-206 Se cxpone una superficie plana cafientc que está n una 
lemperatura ót Ì 00°C, a aíre a 25°C con un coeficiente eombì- 
nado de transferencia de calor de 20 W/m 2 ■ °C. Sc debc redudr 
la pcrdida de calor de Ja superficie a la mitad. cubriéndola con 
material aislame que tienc una conductividad térmica de QJO 
W/m * °C. Si se supone que eJ coeficieme de transfereticia de 
calor permanece constante, el espesor requerido de! materiaí 
aislante es 

ct) 0.1 cm b) 0,5 cm c ) 1,0 cm 

d) 2,0 cm e) 5 cm 

3-207 Consìdere una pared fabricada con concreto (k - LJ 
W/m ■ °C), de 4.5 m de largo, 3,0 m de ancho y 0.22 m de espe- 
sor, Las temperaturas de diseno del interior y del exterìor son 
24 D C y 3°C, respectivamente, y Jos coeficientes de transferencia 
de calor sobre ìas superficies interìor y exterior son de 10 y 20 
W/trf - °C, también respeetivamente. Si se va a colocar un ma- 
terial aislante de espuma de poliuretano (k = 0.03 W/m - °C) so- 
bre Ja superfìcie interior de la pared paia incrementar la 
Eemperatura superfìcial de ella hasta 22 U C, el espesor requerído 
del material aislante es 

í/) 3.3 cm £)3.Gcm c) 2.7cm 

d) 2.4 cm e ) 2.1 cm 

3-208 Fhiye vapor de agua a 20O°C en un tubo de hierro fun- 
dido (k = 80 W/m - Q C) cuyos diàmetros interior y exterior son 
Dj — 0.20 m y D : = 0.22 m. El tubo está expueslo a aire am- 
biente a 25 D C. Los coefìcientes de transfercncia de calor en las 
supeifìcies interìor y exierior del tubo son 75 W/m 2 ■ W C y 20 
W/nf ■ °C, respectivaniente, E1 tubo se va n cubrir con material 
aislante de fibra de vidtio (k = 0.05 W/m ■ °C) para dismínuìr la 
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pérdida de ealor deJ vapor en 90%, El espesor requerido dei rrm- 
teriaJ aislantees 

a) LI cm b ) 3.4 cm c) 5.2 cm 

d) 7,9 cm e ) 144 cm 

3-2(19 Un tanque esférico de 50 cm de diámetro está lleno de 
aguìi con hielo a 0°C El tancjue es de pared delgada y se puede 
tomar su Lempemtum como ia misma que la del hielo. El tanque 
está expuesto a aire ambiente a 20°C* con un coeficiente de 
iransferencia de calor de 12 W/m 3 ■ D C. EI tanque se va a cubrir 
con malerial aislante de fibm de vidrio (k ~ 0.05 W/m ■ °C) 
para disminuir la ganancia de calor liacia el agua con hielo en 
90%. EÌ espesor requerido del material aislante es 
a) 4.6 cm b) 6,7 cm c) 83 cm 

d) 25,0 cm e) 29.6 cm 

3-210 Se genera calor de manera estacionaria en una boía es- 
férica de 3 cm de diámetro t que está expuesta a aire ambiente a 
26*C t con un coefíciente de transferencia de calor de 7.5 W/m 2 
■ °C. La bola se va a cubrir con un materiai de conductivídad 
lérmica 0.15 W/m ■ ^C. E1 espesor del material que la eubrirá y 
que maximizará la generación de calor dentro de la bola, man- 
teniendo al mismo tiempo constante la temperatura de la super- 
ficie de la misma, es 

a) 0.5 cm í>) l.Ocra cól.^cm 

d) 2.0 cm e) 2,5 cm 

L 2 í I Se fija nna aleta de I cm de diámetro y 30 cm de largo, 
hecha de aluminio (k = 237 W/m ■ °C), a una superfìcie a 80 Q C. 
La superficic está expuesta a aire ambiente a 22 P C, con un coe- 
ficientc de transferencia de calor de 11 W/nr * P C. Si se supone 
que la aleta es muy larga, la rapidez de la transferencia de calor 
desde ella es 

q) 2,2 W b) 3.0 W c) 3.7 W 

d) 4.0 W e) 4.7 W 

3-212 Se lìja una aleta de l cm de diámetro y 30 em de largo, 
heeha de aìuminio (k — 237 W/m ■ °C), a una superftcie a 80°C. 
La superfície está expuesta a aire ambiente a 22°C t con un coe~ 
ficiente de transferencia de calor de II W/nr - °C, Si se supone 
que la aleta es muy larga t su eficiencia es 

a) 0,60 " b) 0,67 c)0.72 

d) 0,77 e)0M 

3 213 Se va a enfriar una superficie ealienre a 80°C en aire a 
20°C fijándole aietas cilíndricas de 10 crn de largo y I cm de 
diámetro, E1 coeficiente combínado de transferencia de ca!or es 
de 30 W/m 3 y ia transferencia de calor desde ía punta de la aleta 
es despreciable, Si ia eficìencia de ia aieia es de 0,75, ía razón 
de la pérdida de calor desde 100 aletas es 

a) 325 W b) 707 W c)566W 

d) 424 W e) 754 W 

3-2M Una aleta dc espiga ciiíndrica de I cm de diámetro y 5 
cm de largo, con pérdìda de calor desde la punta despreciable, 
tíene una efectividad de 15. Si ìa temperatum de la base de la 
alera es de 280°C, la temperatura ambiente es de 20 C C y el coe- 
ficiente de transferencia de calor es de 85 W/m : * °C, la razón de 
la pérdida de calor desde esta aieta es 

a)-2W b) 188 W c) 26 W 

d) 521 W e) 547 W 

3-215 Una aleta de espiga cilíndrica de 0.6 cm de diámetro 
y 3 cm de longitud, con pérdida de calor desde la punta des- 


preciable, tiene una eficiencia de 0.7. La efectividad de esta 
aleta es 

a) 0.3 b) 0.7 c) 2 d) 8 e) 14 

3-216 Se fija a una superfieie una aleta de aluminio {k — 237 
W/m - a C) de 3 cm de largo y que tiene una sección transversal 
rectangular de 2 mm X 2 mm, Sí la eficiencia de la alela es de 
65%, la efectividad de esta sola aieta es 

a) 39 b) 30 c) 24 d) 18 e)7 

3-217 Se fijan 150 aleías de espiga de sección transversal 
cuadrada, hechas de aluminìo (k = 237 W/m - °C) t de 3 cm de 
largo y sección transversai de 2 nnn X 2 mm. a una superficie 
de 8 cm de largo y 6 cm de diámetro. Si la eficieneia de la aleta 
es de 65%, la efectivklad total de ías aletas para csta superfíeíe es 

a) 1.03 6)2.30 c)5,75 d) 8,38 e) 12.6 

3-21S Dos superficies con alctas largas son ìdéntieas. exceplo 
porque el coefidente de transfercncla de caíor por convección 
de la primera de ellas es el doble que el correspondieme a la se- 
gunda, ^Cuál afírmación de las que siguen es exacta respecto a 
la eficiencia y la efectividad de la primera superfide con res- 
pecto a las de la segunda? 

q) La eficiencia y la efectívidad son más altas. 

b) La eficiencia es más alta, pero Ja efectividad es más baja. 

c) La eficienda es más baja, pero la efeetividad es más alta. 

d) La eficiencia y la efeetividad son más bajas. 

e) La eficiencia y la efectividad son íguales, 

3-239 Una esfera caliente de 20 cm de dìámetro a I20°C se 
entierra en e! suelo con una conductividad lérmica de 1.2 W/m 
■ °C. La distancia entre e! centro de ta esfera y la superficie dei 
sueio es de 0,8 m y la temperatura de esta superficìe es de i 5°C. 
La razón de la pérdida de calor de la esfera es 

a) 169 W b) 20 W c) 217 W 

d) 312 W è) 1.8 W 

3*220 Un cilmdro vertical de 25 cm de diámetro y 2.4 m de 
largo, y que contiene hielo a 0°C. se entierra cn posición vcrtì- 
cal en el suelo. E1 cilmdro es de purcd delgada y está hecho de 
un material de alta conductivìdad térmica, La tempcratura dc ía 
superficie y la conductividad térmica del suelo son I8°C y 0.85 
W/m ■ °C, respectivamente. La razón de la transferencia de 
calor hacia el cilindro es 

a) 37.2 W b) 63.2 W c) 158 W 

cf) 480 W e) 1210 W 

3- 221 Água caliente (c t} = 4.179 kJ/kg ■ K) fluye, a razón de 
l kg/s y con una temperaitira de 40 P C al entrar, por un tubo de 
PVC (k = 0.092 W/m - K) de 200 m de largo y cuyos diámeti os 
ínterior y exterior son de 2 cm y 2.5 cm. respectivameiite. Si 
toda la superficie interior de este tubo se mantiene a 35 °C y 
toda la superfìcie exterior a 20 D C, la temperatura de salida del 
agua es 

a) 39°C b) 38°C c) 37°C 

d) 36°C e) 35°C 

3-222 La razón de la transferencia de calor a través de la 
parcd de un lubo circular, con conveeción que actúa sobre la su- 
perficie exterior, se expresa por unidad de su longìtud por 

. = 2tt L(T t - T n ) 
q n{rjr>) I 

--—. 4- 

k rji 
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donde i se reílere a la superficie iritenor y o a la superficie del 
tubo exterior. Si se incrementa r 0 se reducirá la transferencia de 
calor sicmpre que 

a) r Q < kih b) r Q = klh 

c) r Q > kìh d) r Q > 2kih 

í') Sí se aumenta r Q sicmprc se reducirá la transferencia de 
calor 

3-223 Las pare de s de u n a i nst aí ac i ó n para e ì a lm acenam ì en to 
de alimentos están hechas de una capa de madera (k — OA W/m 
■ K) de 2 cm de espesor en contacto con una capa de espuma de 
poliurctano (k = 0.03 W/m ■ K) de 5 cm de espesor, Si la tem- 
peratura de ia superficie de la madera es de -10°G y la de la sm 
perficie de la espuma de poliureíano es de 20 P C, la temperatura 
de la superficie en donde las dos capas están en contacto es 
a) -7°C b)-2*C c) 3°C 

d) 8°C e)H 0 C 

3-224 En la figura P3-224, se muestra una seeción típica de la 
pared de un edificio. Esta seccíón se extiende hacia dentro y 
fuera de la página y se repite en la dirección verticaL EI circuito 
correcto de resistencias térmicas para esta pared es 



c) 


d) 


e) 



Ningimo de ellos 


0 12 3 4 5 



FIGURA P3-224 


3-225 E1 techo de 700 m 2 de un edìficio ticne una resistencia 
térmica de 0.2 rrr ■ K/W T . La razón a la cual el calor se pierde a 
través de este techo en un dfa frío de invierno cuando la tem- 
peratura ambíente es de -10°C y el intcrior está a 20°C es 
a) 56 MW h) 72 MW c) 87 MW 

d) 105 MW *)Ì18MW 

3-226 En un hospital, un tanque de almacenamiemo de 
oxígeno líquido dc 1 m de diámetro ínterior mantiene su con- 
tenido a 90 K. EI tanque consta de una capa esférica de alu- 
minio (k = 170 W/m ■ K) de 0.5 cm de espesor cuyo exterior 
está cubierto con una capa de 10 cm dc espesor de material aìs- 
lante (k = 0.02 W/m ■ K). E1 materíal aíslante está cxpuesto al 
aire ambientc a 20 P C y el coeficìente de transferencia de calor 
sobre el lado exterior del mismo es de 5 W/m 2 - K. La razón a la 
eiial el oxígeno líquido gana calor cs 


a) 141 W b) 176 W c) 181 W 

d) 201 W é) 221 W 

3-227 En un hospital, un tanque dc almacenamiento de 
oxígeno líquido dc 1 m de diámetro interíor mantiene ese 
oxígeno a 90 K. E1 tanque consta de una capa esféríca de alu- 
minio (A r — 170 W/m ■ K) de 0.5 cm de espesor cuyo exterior 
está cubierto con una eapa de 10 cm de espesor de materìal ais- 
lante (k — 0.02 W/m K). E1 material aíslante está expuesto al 
aire ambiente a 20 C C y el coeficiente de transferencia de calor 
sobre el lado exterior del mismo es de 5 W/nr ■ K. La tempe- 
ratura de la superficie exterior del material aislante es 
a) 0°C b)^ l°C c)-14°C 

d) -19°C é) -28°C 

3-228 La eficìencia de la aleta se define como la razón de la 
transferencia real de calor de la misma a 

a) La transfereneìa de calor de la misma aleta con una punta 
adiabática. 

h) La transferencia de calor de una aleta equivalcnte la cual 
es infmitamente larga. 

c) La transferencia de ealor de la misma aleta si la tempe- 
ratura a lo largo de toda su longitud es la misma que la 
temperatura en la base. 

d) La transferencia de calor a través del área de la base de la 
misma aleta. 

e ) Ninguna de las anteriores, 

3-229 Se colocan chips de memoría de una computadora so- 
bre un montaje metálìeo con aletas para protegerlos del sobre- 
calentamiento. Un ehip de memoria de !52 MB disipa 5 W de 
calor hacia aire que se encuentra a 25 °C. Si la temperatura de 
este chip no debe exceder de 50°C, et coeficiente total de trans- 
ferencia de calor multìplicado por el área del montaje metáhco 
con aletas debe ser, por lo menos, de 

a) 0.2 W/°C b) 0,3 W/°C c) 0.4 W/°C 

d) 0.5 W/°C e) 0.6 W/°C 

3-230 En Estados Unidos, eí aisiamiento de los edificios se 
espccìfíca por el valor R (la resistencia térmica en unidades de 
h ■ ft 2 ■ °F/Btu). E! propietario de una casa decìde ahorraren el 
costo de la calefacción de la misma ponìendo material aislante 
adicional cn el ático. Si el valor R toíal se incrementa de 15 a 
25, d propietario de la casa puede csperar que la pérdida del 
calor se reduzca cn 

a) 25% b) 40% c) 50% d) 60% e)75% 

3-231 En las cafeterías, a menudo se sirve el café en una taza 
de papeí que tiene una camisa de papel corrugado rodeándola, 
como se muestra enseguída. Esta camìsa corrugada: 

a) Sírve para mantener calíente el café. 

b) Aumenta la resistencia térmica a través de la cual se 
propaga el calor dd café a los alrededores. 



FIGURA P3-231 
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c ) Disminuye la temperatura en dondc la mano agarra la 
taza, 

d) Todo lo antcrior. 

e) Nada de lo anterior. 

Una aleta de forma triangular cn un motor dc motoci- 
cletu ttene 0.5 cm en su base y 3 cm de largo (distancia normal 
entre la base y el véitice dei triángnlo), y cstá hecha dc alumlnio 
(k — 150 W/m ■ K). Esta aleta se encuentra expuesta al aire con 
un coeficiente de transferencia de calor por convección dc 30 
W/nr ■ K que actua sobre sus superficies. La eficiencia de la 
aleta es de 50%. Si la temperatura de la base de la aleta es de 
13(FC y la del aire es de 25°C T La Iransferencia de calor desde 
esta alcta por unidad de ancho es 

a) 32 W/m b) 47 W/m c) 68 W/tn 

d) 82 W/m e) 96 W/m 

3-233 Una pared plana dc ladrillo (.k = 0.7 W/m ■ K) tiene 10 
cm de espcsor. La resistencia tcrmica de esta pared por unidad 
de área de La misma es 

a) 0. L43 nr ■ KAV b) 0.250 m 2 ■ K/W 

c) 0.327 nr - K/W d) 0.448 m 2 * K/W 

à) 0.524 m a ■ K/W 

3-234 La resistencia térmica equivalente para el circuito íér* 
míco que se mucslTa aquí es 


a) + 



t 0 Nìnguno de ellos 



FIGURA P3-234 


Praùlcmas de disetìo y ensayo 

3-235 La temperatura en el espacio está cercana al cero abso- 
luto, Lo cual presenta desafíos térmicos para los astronautas que 
realizan caminatas espaciales. Proponga un diseno para los trajes 
de los astronautas que resulte el más apropiado para eì ambiente 
lérmieo en eì espacìo. DeFienda ìas selecciones de su discno. 


3-236 En el diseno de componentes electrónicos, resulta muy 
conveniente sujetar ia circuiterfa elecirónica a un material de 
sustrato que sea muy buen conductor térmlco pero también un 
aislador eléctrico muy eficaz. Sí el costo elevado no es una 
preocupación ímportante, ^cuál sería su propuesta para el sus- 
trato? 

3-237 Usando muestras ciLíndricas del mismo material, tdee 
uu cxperimento para dctemiinar la resistencia térmica por con- 
tacto. Sc dispone de muestras cilfndricas en cualquier Jongitud 
y se conoce la conducdvidad térmjca del material. 

3-238 Averigiíe acerca de la constmcción de la pared de las 
cabinas de los grandes aviones comerciales, el rango dc las con- 
díciones ambientales en el que opcram los coefìcientcs típi- 
cos de transferencia de calor sobre Las supcrficies interior y ex- 
terior dc la pared y las vciocidades de generación de calor en el 
intcrior. Determine el tamaho del sistema de calefaeción y acon- 
dicìonamicnto dcl aire que podrá mantener la eabina a 20°C en 
todo momento, para un avión capaz de transpqrtar a 400 per- 
sonas. 

3-239 Repita el problema 3-238 pai a un submaríno con una 
tripulación de 60 personas, 

3-2411 Una casa con un espacio de piso de 200 m 2 se va a ca- 
Lentar con agua geotérmica que fluye por tubos tendidos en el 
sueLo debajo del piso, Las paredes de la casa tienen 4 m de alto 
y dicha casa tìene 10 ventanas de una sola hoja que tíenen 1.2 m 
de ancho y 1,8 m de alto. La casa riene aislamiento R-19 (en b ■ 
ft 2 - Ú F/Btu) en las paredes y R -30 en el techo. La temperatura 
del piso no debe sobrepasar los 40°C. Se dispone de agua geo- 
térmica a 90 Q C y los dìámetros ínterior y extcrior dc los tubos 
que se van a usar son de 2.4 cm y 3.0 cm. Disehe el sistema 
de calefaccìón para esta casa en la zona en la que vivc el lector. 

3-24 :1 Usando un cronómetro (o un reloj) y un termómetro, 
conduzca cste experimeuto con el rin de determinar la rázón de 
La ganancia de calor de su refrìgerador. En primer Lugar, asegú- 
rese de que la puerta del refrigerador no se abra durante unas 
cuantas horas, para garantizar que se establezcan condìciones 
estacionarias de operacìón. Àrranque el cronómetro cuando d 
lefrìgerador deja de funcionary midací tiempo ń/| que perma- 
nece apagado antes de que arranque. EnsegLiida, mida el Uempo 
Aí 2 que permanece encendido. Observando que d calor elirni- 
nado durante Àf 3 es igual a la ganancia de calor dei reífigerador 
durante Aq - 1 - Aí 2 y utilizando la potencia consumida por éste 
cuando está funcionando, determine la razón promedio de la 
ganancìa de calor de su refrigcrador cn wátts. Tome el COP 
(coeíiciente de rendimiento) dc su reffigerador como 1.3, si no 
cuenta con cl. 

Ahora, limpie los sei’pentines del refrigerador y quite todos 
Los obstáculos cn cl camino del fLujo de aire a través de elìos, 
Reemplazando estas medidas* determíne el mejoramiento en el 
CQP del refrigerador. 
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CONDUCCIÓN DE CALOR 
EN RÉGIMEN TRANSITORIO 


CAPiTULO 

4 


E n general, la temperatura de un cuerpo varía con el tiempo así como con 
la posición. En coordenadas rectangulares, esta variación se expresa co- 
mo T(x, >>, z, t), en donde (x, y, z) indica la variación en las direcciones 
x>yyz>yt indica la variación con e! tiempo. En el capítulo anterior se consi- 
deró la conducción dc calor en condiciones estacionańas, para las cuales la 
temperatura de un cuerpo en cualquier punto no cambia con el tiempo, Con 
certeza, esto simplificó el análisis, en especial cuando la temperatura varió só- 
lo en una dirección y se pudo obtener soluciones analíticas. En este capítulo 
se considera la variación de la temperatura con el tiempo asf como con la po- 
sición, en sistemas unidimensionales y multidimensionales. 

Se inicia este capítulo con el análisis de los sistemas concentrados {también 
I lamados los sistemas de parámetros concentrados o de resistencia interna des- 
preciable), en los cuales la temperatura de un cuerpo varía con el tiempo pero 
pcrmanece uniforme en cualquier instante. Enseguida, se considera la varia- 
ción de la temperatura con el tiempo así como con la posición para problemas 
unidimensionales de conducción de calor, como los asociados con una pared 
plana grande, un cilindro largo, una esfera y un medio semiinfinito, usando 
diagramas de temperatura transitoria y soiuciones analíticas. Por último, se 
considera la conduccíón del calor en estado transitorio cn los sistemas multi- 
dimensionales por medio de la solución producto. 

OBJETIVOS 

Cuando el lector termine de estudiar este capítulo, debe ser capaz de= 

■ Evaluar cuándo es despreciable la variación espacial de ìa temperatura y cuándo la 
íemperatura varía casi uniformemente, haciendo que pueda aplicarse el anáiisis de 
sistemas concentrados 

■ Obtener soluciones analíticas para los problemas de conducción unidimensional tran- 
sitoria en las configuraciones geométricas rectangular, cilíndrica y esférica, aplicando 
el método de separación de variables, así como entender por qué una soiución de un 
término suele ser una aproximación razonable 

■ Resolver el problema de conducción transitoria en medios grandes, aplicando la varia- 
bie de semejanza, así como predecir la variación de la temperatura con el tiempo y la 
distancia desde la superficie expuesta, y 

■ Construir soluciones para los problemas de conducción transitoria multidimensional, 
aplicando el procedimiento de la solución producto. 
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ci) Bola dc cobre 



b) Rosbit' 

RGURA 4-1 

Una bola pequeàa de cobre se puede ví- 
sualízar conio un sistema concentrado T 
pero no es posible con un rosbif. 



CUERPO SÓLIDO T w 

m = masa 
V = vohmien 
p = densidad 
T- t - temperatura inicìaJ 



T=T(Ì) 


Q = hA s [T„-T(t)\ 


FIGURA 4-2 


Confìguración geométrica y parámeiros 
que intervienen en el análisis de los sis- 
temas concentrados. 


4-1 • ANÁUSIS DE SISTEMAS CONCENTRADOS 

En el análisis de la transferencia de calor, se observa que algunos cuerpos se 
comportan como un “bulto” cuya temperatura interior permanece unìforme en 
todo momento durante un proceso de transferencia de calor. La temperatura de 
esos cuerpos se puede tomar sólo como una función del tiempo, T{f). E1 aná- 
lisis de la transferencia de calor que utilìza esta idealización se conoce como 
análisis de sistemas concentradas, el cual proporciona una gran simplifica- 
ción en ciertas clases de problemas de transferencìa de calor sin mucho sacri- 
fício de la exactitud. 

Considere una pequena bola de cobre que sale de un horno (ítgura 4-1). Las 
medidones indican que la temperatura de la bola de cobre cambia con el tiem- 
po, pero no varía mucho con la posicìón en algún momento dado. Por tanto, la 
temperatura de la bola permanece uniforme todo el tiempo y se puede hablar 
de esa temperatura sin referir a una ubicación específica. 

Àhora se va al otro extremo y se considerará un rosbif en un homo. Si el 
lector ha hecho algún asado, debe haber advertido que la distribución de term 
peratura dentro del rosbif no se aproxima a ser uniforme. Puede verificar esto 
con facilidad sacando el rosbìf antes de que esté cocido por completo y cor- 
tándolo a la mitad. Verá que las partes exteriores de él están bien cocidas, en 
tanto que la zona central apenas está caíiente. Como consecuencia, en este ca- 
so no es aplicable el análisis de sistemas concentrados. Ántes de presentar un 
criterio acerca de la aplicabilidad de este análisis, se desarrolla la fonuulación 
asociada con éL 

Considere un cuerpo de forma arbitraria y masa m, volumen K área super- 
ficial A s , densidad p y calor específico C p , inicialmente a una temperatura T t 
(fígura 4-2). En el instante t = 0, el cuerpo está colocado en un medio a la 
temperatura y se lleva a efecto tratisferencia de calor entre ese cuerpo y su 
medio ambiente, con un coefìciente de transferencia de calor h. En beneficio 
de la discusión, se supondrá que T* > T h pero el análisis es igualmente válido 
para el caso opuesto, Se supondrá que el análisís de sistemas concentrados es 
aplicable, de modo que la temperatura permanece uniforme dentro del cuerpo 
en todo momento y sólo cambia con el tiempo, T = T(t)> 

Durante un intervalo diferencial de tiempo, dt ; la temperatura del cuerpo se 
eleva en una cantidad difcrencìal dT. Un balance de energía del sólido para el 
intervalo de tìempo dt se puede expresar como 


/Transferencìa de calor hacia el cuerpo 
\ durante dt 



EI ìncremento en 
energía dei cuerpo 
durante dt j 


o bien. 


hA K (T x — T) dt — mc p dT 


(4-1) 


Dado que m = pV y dT = d(T — puesto que = constante, la eeuación 
4-1 se puede reacomodar como 


d(T-T„) hA s 
T-T* P Vc p dí 


(4-2) 


AI ìntegrar desde t = 0, en el cual T = T h hasta cualquier instante r, en el cual 
T = T(t\ da 


In 


7X0 “ 

T - T k 


hA s 
P Vc p ' 


(4-3) 
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A1 tomar el exponencial de ambos miembros y reacomodar, se obtiene 

<4-4} 


(4-5) 

es una cantidad positiva cuya dimensión es (tiempo) -1 . E1 recíproco de b tiene 
unidad de tiempo (por lo común s) y se llama constante de tiempo. En la fi- 
gura 4-3 se tiene la gráfica de la ecuación 4-4 para diferentes valores de b. Se 
pueden hacer dos observaciones a partir de esta figura y de la relación antes 
dada: 

1. La ecuación 4-4 permite determinar la temperatura T(t) de un cuerpo 
en el instante / o, de modo alternativo, el tiempo t requerido para alcan- 
zar el valor específico T(t). 

2. La temperatura de un cuerpo se aproxima a la del medio ambiente, T K , 
en forma exponencial. A1 principio, la temperatura del cuerpo cambia 
con rapidez pero, posteriormente, lo hace más bien con lentitud. Un va- 
lor grande de b indica que el cuerpo tenderá a alcanzar la temperatura 
del medio ambiente en un tiempo corto. Entre mayor sea el valor del ex- 
ponente b, mayor será la velocidad de decaimiento de la temperatura. 
Note que b es proporcional al área superficial, pero inversamente pro- 
porcional a la masa y al calor específico del cuerpo. Esto no es sorpren- 
dente, ya que tarda más tiempo en calentarse o enfriarse una masa 
grande, en especiaí cuando tiene un calor específico grande. 

Una vez que, con base en la ecuación 4-4, se cuenta con la temperatura T(t) en 
el instante t, se puede determinar la razón de la transferencia de calor por con- 
vección entre el cuerpo y su medio ambiente en ese tiempo a partir de la ley 
de Newton del enfriamiento como 

QO) = hAJim - r,J (W) (4-6) 

La cantidad total de transferencia de calor entre el cuerpo y el medio circun- 
dante durante el intervalo desde tiempo de / = 0 hasta t es simplemente el 
cambio en el contenido de energía de ese cuerpo: 

Q = mc r [T(t) - 7,] (kJ) (4-7) 

La cantidad de transferencia de calor llega a su límite superior cuando el cuer- 
po aicanza la temperatura T v _ del medio circundante. Por lo tanto, la transfe- 
rencia de calor máxima entre el cuerpo y sus alrededores es (figura 4-4) 

Qmt* = "ic,,(7L - Tj) (kJ) (4-8) 

También se pudo obtener esta ecuación al sustituir la relación de T(t), toma- 
da de la 4-4, en la relación para Q dada en la 4-6 e integrar desde t = 0 hasta 

t <». 


T(t) - 7 . 
7,-7* 


donde 


/> = 


hA, 

pVc„ 


(1/s) 


Criterios para el análisis 
de sistemas concentrados 

Es evidente que el análìsis de sistenias concemrados es muy eonveniente en el 
estudio de la transferencia de calor y naturalmente que interesa saber cuándo 
resulta apropiado para usarlo. E1 primer paso en el establecimiento de un cri- 


m 



t 

FIGURA 4 3 

La temperatura de un sistema concentra- 
do se acerca a Ìa dd medio ambiente a 
medida que transcmre el tiempo. 


t = 0 * i « 

T 

4 tXi 



Q = Qmàx = nc p (Ti-TJ 

FIGURA 4-4 


La transferencia de calor hacía un cuer- 
po o desde éste alcanza su valor máximo 
cuando alcanza la temperatura del medio 

ambiente. 


http://gratislibrospdf.com/ 









220 

TRANSFERENCIA DE CALOR Y MASA 


V 


Conveceídn 




terio para lu uplicabiiidad del análisis de sistemas concentrados es definir la 
longitud característica como 


% 


Conducciùn 


* 


h 

T* 



CULRPO 

SÓLIDO 


y un nitmero de Biot* Bi, como 



t 




(4*9) 


$ 


Tambiéíi se puede expresar eomo (figura 4-5) 

h T Con veccián en la superficie dcl cucrpo 


gl _ convección dc ctilor 
condncción de caior 


k /L, A T Conducción dentro del cuerpo 


FIGURA 4-5 

E1 número de Biot sc puede concebir co- 
nio la ruzón entrc lu convección en la su- 
perficic del cucrpo con respccto a la 
conducción dentro de éstc. 


o bicn, 



Resistencia a la convección en la superficie del cueipo 


Rcsistencia a la conducción dcntro dcl cuerpo 


Cttando un cuerpo sólido se calienla por cl fluido niás caliemc que lo rodea 
(como una papa que se está horncando), en principio el calor es llevado por 
convección hacia el cuerpo y, a coiuinuación, conducido hacia cl interior del 
cuerpo. El número de Biot es la razón de la resistencia interna de un cuerpo a 
ia conduccíón de calor con respecto a su resistencia extema a la convección 
de caior. Por lo lanto. un número pequeiio de Biol representa poca resislencia 
a la condueeión Jel calor y, por tanto, gradientes pequefios de temperatura 
dentro del cuerpo. 

En el análisis de sistemas concentrados se supone una distribución unifor- 
me de temperatura en lodo el cuerpo, el cual es ei caso sólo cuando la resisten- 
cia térmica de éste a la conducción de calor (la resistencia ct la conducción) 
sca cero. Por consiguiente, el análisis de sistemas concentrados es exactn 
cuando Bi = 0 y aproximado ciumdo Bi > 0. Por supuesto. entre más peque- 
ho sea el número Bi, más cxacto es el análisis de los sistemas concentrados. 
Entonces la pregunla a la que se debe responder es: i,cuánla exactitud se dis- 
pone a sacrifiear para que el análisis de sistemas concentrados resulte conve- 
niente? 

Antes de respondcr la pregunta, se debe mencionar que, en la mayor parte 
de los easos, un 15% de incertidumbre en cl coeficiente de transferencia de ea- 
lor por convección h se considera “normal” y “esperado”. Suponer que /t es 
constante y uniforme también es una aproximación de validez cuestionable. 
en especial para configuraciones geométricas irregulares. Por lo tanto. en au- 
sencia de sulìcientes datos experimentales para la configuración geométrica 
considerada, no se pucde afirmar que los resultados sean mejores que ±15%, 
incluso cuando Bi = 0. SÌ éste es el caso. la introducción de otra fuente de in- 
certidumbre en el problema difícilmente tendrá algún efecto sobre la incerti- 
durnbre total, siempre que sea de poca importancia. En general se acepta que 
el análisis de sistemas concenlrados es aplicable si 


Bi <0.1 


Cuando se satisface este criterio, las temperaturas dentro del cuerpo con re- 
lación a la de los alrededores (es decir, T — T.f) permanecen dentro de un 
margen de 5% entre sf. incluso para configuraciones geométricas bien redon- 
deadas como la de una bola esférica. Como consecuencia, cuando Bi < 0.1, la 
variación de la lemperatura con la ubicación dentro del cuerpo es ligera y, de 
manera razonable, se puede considerar como si fuera uniforme. 
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EJ primer paso en la aplieación de) analisis de sistemas concentrados es el 
cálcLìJo del rtúmero de Bíot y la vaìoración de la apiicabíìidad de este procedi- 
miento. Es posible que se desee utilizar este tipo de análisís, induso cuando 
no se satisface el criterio Bi <0.1, si una gran exactitud no es la preoctipación 
principaí. 

Note que cl número de Biot es la razón entre la conveccìón en la superficie 
con respecto a la conduccìón dentro del cuerpo, y debe ser tan pequeno como 
sea posible para que el análisis de sistemas concentrados sea aplicable. Por lo 
tanto, los cuerpos pequehos con conductìvìdad ténnica alta son buenos can- 
didatos pai 4 a este tipo de análisis, en especial cuando se encuentran en un me- 
dio que sea un ma! eonductor del calor (como el aire u otro gas) que esté 
inmóvil. Por tanto, la pequena bola de cobre caliente colocada en aire estáti- 
co, que se discutió con anterioridad, es la que con mayor probabilidad satisfa- 
ce el criterìo para el análisis de sistemas concentrados (figura 4-6). 

Algunas observaciones sobre la transferencia 
de calor en sistemas concentrados 

Para comprender ei tnecanismo de la transferencia de calor durante el calen- 
tamiento o el enfriamiento de un sólido por el fluido que lo circunda y el cri- 
terio para el análisis de sistemas concentrados, considere esta analogía (figura 
4-7). Gente que se encuentra en tiena firrne debe tr en bote hacia una tsla en 
la que toda la costa es puerto y, desde ei puerto, hasta su destino en la isla por 
autobús. La aglomeración de personas en el puerto depende del tránsito de bo- 
tes hacìa la isla y del sistema de transporte teirestre en esta última. Si se tiene 
un sistema excelente de transporte terrestre con un gran numero de autobuses, 
no se tendrá aglomeración de personas en el puerto, en especiai cuando el 
tránsíto de botes sea ligero. Pero cuando se cuinpie lo contrario, se tendrá una 
aglomeración enorme en el puerto ? creando una gvan diferencia entre las po- 
blaciones en el puerto y en la isla. La posibilidad de aglomeración es mucho 
menor en una isla pequeiia con una gran cantidad de autobuses rápidos. 

En la transferencia de calor, un sistema malo de transporte terrestre corres- 
ponde, en esta analogía, a una pobre conducción de calor en un cuerpo, y la 
aglomeración de gente en el muelle corresponde a la acumulación de energía 
térmica y la elevación subsiguiente de la temperatura cerca de la superficie de 
ese cuerpo con respecto a sus partes interiores. Es obvio que el análisis de sis- 
temas concentrados no es aplicable cuando se tiene acumulación en la super- 
ficie. Por supuesto, en esta analogía se ha descartado ia radiación y 7 por 
consiguiente, el tráfico aéreo hacia la isla. À semejanza de los pasajeros en el 
muelle, el ealor cambia de vehiculos en !a superficie: de convección a con - 
diicción. ÀI hacer la observación de que una superficie tiene espesor cero y, 
coino consecuencia, no puede almacenar energía, el calor que llega por con- 
vección a la superficie de un cuerpo debe continuar su viaje, mediante 
conducción, hacia dentro de ese cuerpo. 

Considere la transferencia de calor de un cuerpo caliente hacia sus alre- 
dedores más fríos. E1 calor es transferido del cuerpo hacia el fluido circundan- 
te como resultado de una diferencia de temperatura. Pero esta energía proven- 
drá de la región cercana a la superficie y, por consiguiente, la temperatura del 
cuerpo cercana a dicha superficie caerá. Esto crea un gradiente de tem- 
peratura entre las regiones intertor y exterior del cuerpo e tnícia el flujo de 
calor por conducción del interior del mismo hacia la superficie exterior. 

Cuando el coeficiente de transferencia de calor por convección h y, en con- 
secuencia, la transferencia de calor por convección desde el cuerpo son altos, 
1a lemperatura del cuerpo cerca de la superficie cae con rapidez (figura 
4-8). Esto creará una diferencia de temperatura grande entre las regiones inte’ 



FIGURA 4-6 

Los cuerpos pequeiios con akas conduc- 
tividades téi-micas y bajos coeficicntcs 
de convección son los quc tienen más 
probabilidad de satìsfacer el criterio para 
el análisis de los sistemas concentrados. 



FIGURA 4 7 


Ànalogía entre la transferencia de calor 
hacía un sólido y el tránsito de pasajeros 
hacia una isla. 


T m = 2ÍTC 



h - 2 000 W/ m 2 ■ °C 

FIGURA4-8 


Cnando el coeficiente de conveccíón h 
es alto y k es bajo t se tìenen grandes di- 
ferencias de temperatura entre las regio- 
nes ÌQterior v exterior de un sólido 
giande. 


http://gratislibrospdf.com/ 




222 

TRANSFERENCIA DE CALOR Y MA$A 


Alambre 
del termopar 



T*,h -► -H- Uniòn 

v ' D = 1 mm 

m 

FIGURA 4-9 

Esquema para el ejemplo 4-1, 


rior y exterior a menos que el cuerpo pueda transferir calor desde !a región in- 
terior a la exterior más rápido. De este modo, la magnitud de la diferencía má- 
xima en la temperatura dentro del cuerpo depende intensamente de la 
capacidad de éste para conducir calor hacia su superficie en relación con la ap- 
titud del medio circundante para alejar por convección el calor de esa su- 
perficie. E1 número de Biot es una medida de !as magnitudes relativas de 
estos dos efectos competidores. 

Recuerde que la conducción de calor en una dirección específica n, por unì- 
dad de área superficíal, se expresa como q = —k dT/Bn, donde dT/dn es el 
gradiente de temperatura y k es la conductividad térmica del sólido. Por tanto, 
la distribución de temperatura en el cuerpo será uniforme sólo cuando su con- 
ductividad térmica sea infinita, y no se sabe que exista ese materìal. Por lo 
tanto, dentro del cuerpo deben existir gradientes de temperatura y, en conse- 
cuencia, diferencias de temperatura, sin importar cuán pequenas sean, para 
que tenga lugar la conducción de calor. Por supuesto, el gradiente de iempe- 
ratura y la conductividad térmica son inversamente proporcionales para un 
flujo de calor dado. Por lo tanto, entre mayor sea la conductividad térmiea, 
menor será el gradiente de temperatura. 


EJEMPLO 4 -/ Medición de la temperatura por termopares 

X 

Se vs a medir la temperatifra de un ffujo de gas por medío de un termopar cu- 
ya unión se puede considerar como una esfera de 1 mm de díámetro, como se 
muestra en la figura 4-9, Las propíedades de la uníón son k = 35 W/m ■ Q C f p m 
= 8 500 kg/m 3 y c p = 320 J/kg ■ X, y el coeficìente de transferencia de calor m 
por convección entre la unión y el gas e$ h = 210 W/m 2 ■ °C, Determtne cuán- « 
to tiempo transcurrírá para que ta lectura del termopar $ea 99% de la diferen- * 
cia inicial de temperatura. 


SOLUCIÓN Se va a medìr la temperatura de un flujo de gas por medio de un 
termopar. Se debe determinar el tiempo que transcurre para registrar 99% de 
la ATìniciaf. 

Suposicfones 1 La uníón tíene forma esféríca con un diámetro D= 0.001 m. 
2 Las propiedades térmicas de la unión y el coeficíente de transferencia de ca- 
lor son constantes. 3 Los efectos de la radiación son despreciables, 
Propjetíades En el enunciado de! problema se dan las propiedades de la unión. 
Atiálisis La Jongítud característica de la unión es 

y i 'TíD 3 | i 

4 = f = “T = tZ) = “(0.001 m) = 1.67 X 10" 4 m 
A s ttD 2 6 6 

Entonces el numero de Bìot queda 



(210 W/m 3 - °C)(1.67 X 10" 4 m) 
35 W/m ■ °C 


= 0.001 < 0,1 


Por lo tanto, se puede aplicar el análisis de sisfemas eoncentrados y el error que 
$e comete en esta aproximacíón es desprecìable. 

Con eí fin de tener la lectura de 99% de la díferencia inicial de temperatura 
Tj - r* entre ia unión y el gas, se debe tener 


T(t) — r« 
Tt-T m 


= 0.01 


Por ejemplo, cuando = 0°C y 4 = 100°C, se considera que un termopar da 
la lectura de 99% de esta diferencia aplicada de temperatura cuando indica 
T(í) = 99 °C. 
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El valor dei exponente b es 


M' h _ 210 W/m 2 ■ °C _ 

pc,,V pc p L c (g 500 kg/m 3 ){320 J/kg ■ °C)(1.67 X 10" 11 m) 


0.462 s-‘ 


Ahora se sustituyen estos valores en Is ecuación 4-4 y se obtiene 


7X0 - r. 

T, - T x 


0.01 = e -(0-462 5 ")í 


lo cual da 


t — 10 s 

Por lo tanto, se debe esperar por lo menos 10 s para que la temperatura de la 
unión del termopar esté a menos de 1% de la diferencia inicial de temperatura 
entre la unión y el gas. 

Discusión Note que la conducción a través de los alambres y el intercambio 
por radiación con las superficies circundantes afectarán el resultado y deben 
considerarse en un análisis más refìnado. 


" EJEMPL04-2 Predìcción det momento de la muerte 

* A las 5 PM se encuentra una persona muerta en un cuarto cuya temperatura es 

3 “ de 20°C. Se mide la temperatura del cuerpo y resulta ser de 25°C, se estima 
que el coeficìente de transferencia de calor es h = 8 W/m 2 • °C. Considerando 
B el cuerpo como un cilindro de 30 cm de diámetro y 1.70 m de largo, estime el 
m momento de la muerte de esa persona (figura 4-10). 

SOLUCIÓN Se encuentra un cuerpo que todavía está caliente. Se debe estimar 
el momento de la muerte. 

Suposicianes 1 El cuerpo se puede considerar como un cilindro de 30 cm de 
diámetro y 1.70 m de largo. 2 Las propiedades térmicas del cuerpo y el coefi- 
ciente de transferencia de calor son constantes. 3 Los efectos de la radiación 
son despreciables. 4 La persona estaba sanat!) cuando murió, con una tempe- 
ratura corporal de 37°C. 

Propiedades La masa del cuerpo humano promedio es agua en un 72%, por 
consiguiente, se debe suponer que el cuerpo tiene las propiedades del agua a 
!a temperatura promedio de (37 + 25)/2 = 31°C; k - 0.617 W/m ■ °C, p = 996 
kg/m 3 , y C p = 4 178 J/kg ■ °C (tabla A-9). 

Análisís La longitud característica del cuerpo es 

, = V = ^ r o L = ?r(0.15 m) 3 (1.7 m) = 

‘ A s 2-rrr,, L + 2irr„ 2tt( 0.15 m)(1.7 m) + 2rr(0.15 m) 2 ' m 

Entonces e! número de Bíot queda 



FIGURA 4-10 


Esquema para el ejemplo 4-2. 



(8 W/m 2 * °C}(0.0689 m) 
0.617 W/m Ù C 


= 0.89 >0.1 
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Por !o tanto 5 / 7 oes aplicable el análisis de sìstemas concentrados, Sin embargo, 
todavía se puede usar con el fin de obtener una estimacíón “aproximada 11 de! 
momento de la muerte. En este caso, el exponente b es 

hA* k _ 8 W/m 3 ■ °C _ 

; pc p V pc v L, (996 lvg/m J )(4 1 78 J/kg • °C)(0.0689 m) 

= 2.79 X 10 -5 s _l 


Ahora se sustituyen estos vaiores en la ecuación 4-4, 


lo cual da 


T(t) - T* 
Ti - r* 




37 — 20 


t = 43 860 s = 12.2 h 


Por lo tanto, como una estimación aproximada r la persona murió alrededor de 
12 horas antes de que el cuerpo fuera encontrado, por tanto, el momento de la 
muerte es 5 AM. 

Discusión En este ejemplo se demuestra cómo obtener valores aproximados 
con la aplicación de un anélìsìs sencìllo. 


4-2 ■ CONDUCCIÓN DE CALOR EN RÉGIMEN 
TRANSITORIO EN PAREDES PLANAS 
GRANDES, CILINDROS LARGOS Y ESFERAS 
CON EFECTOS ESPACIALES 

En la sección 4-1 se consideraron cuerpos en ìos que la variación de la tempe- 
ratura dentro de los mismos es despreciable; es decir, cuerpos que permane- 
cen casi isotérmicos durante un proccso. Los cuerpos relativamente pequeiios 
de materiales intensamente conductores se aproximan a este comportamiento. 
Sin embargo, en gcneral. la temperatura dentro de un cuerpo cambía de punto 
a punto así como de tiempo en tiempo. En esta sección se considera la 
variación de la temperatura con el tiempo y la posición en problemas uni- 
dimensionales, como ios asociados con una pared plana grande, un cilindro 
largo y una esfera. 

Considere una pared plana de espesor 2L, un ciíindro largo de radio r 0 y una 
esfera de radio r„, inicìalmente a una temperatura unifonne T h como se mues- 
tra en ia figura 4-11. En el instante t = 0, cada configuración geométrica se 
coioca en un medio grande que está a una temperatura constante T x y se man- 
tiene en ese medio para í > 0. La transferencia de calor se lleva a efecto entre 
estos cuerpos y sus medios ambíer/es por convección, con un coeficiente de 
transferencia de calor h uniforme y c mstante, Note que los tres casos poseen 
simetría geométrica y térmica: la pared plana es simétrica con respecto a su 
plano central (x = 0), el citindro es f.iméiTÌco con respecto a su línea central 
(r = 0) y la esfera es simétrica con respecto a su punto central (r = 0). Se 
desprecia la transferencia Je calor por radiación entre estos cuerpos y sus su- 
perficíes circundantes, o bien, se incorpora el efecto de la radiación en el coe- 
ficiente de transferencia de calor por convección, h. 

En la figura 4-12 se ilustra la variación del perfíl de temperatura con el tiem- 
po en la pared plana. Cuando la pared se expone por primera vez al medio cir- 
cundante que está a 7V, < en / = 0, toda la pared está a la temperatura inicial 
Tj. Pero la temperatura de la pared en las superficies y cerca de éstas empieza 
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ti) Una pured plana grande 



b) Un cílindra largo 


c) Una esfera 


a caer como resultado de la transferencia de calor de ella hacia el medio cir- 
cundante. Éste crea un gradiente de temperatura en la pared y se inicia la 
conducción de calor desde las partes internas de ella hacia sus superficies ex- 
teriores. Note que la temperalura en el centro de la pared permanece en T f has- 
ta t = u y que el perfil de temperatura dentro de ella permanece simétrico en 
todo momento con respecto al plano central. E1 perfil de temperatura se hace 
más y más aplanado conforme pasa el liempo como resultado de la transferen- 
cia de calor y llega el momento en que se vuelve uniforme en T = T x . Es de- 
cir, la pared alcanza el equilibrio térmico con sus alrededores. En ese punto, 
Ìa transferencia de calor se detiene, ya que deja de existir una diferencia de 
temperatura. Se pueden desarrollar discusiones semejantes para el cilindro lar- 
go o la esfera. 

Problema de conducción transitoria 
unidimensional, en forma adimensional 

La formulación de problemas de conducción de calor para la determinación de 
la distribución unidimensional transitoria de temperatura en una pared plana, 
un cilindro o una esfera conduce a una ecuacìón diferencial en derìvadas par- 
ciales; comúnmente, la solución de este tipo de ecuacìón está relacionada con 
series Ìnfinitas y ecuaciones trascendentes. que no resulta conveniente usar. 
Pero la solución analftica proporciona una visión vaìiosa para hacerse una idea 
del problema físico y, por io tanto, es importante recorrer los pasos que inter- 
víencn. Enseguida se muestra el procedimiento de resoiución para el caso de 
una pared plana. 

Considérese una pared plana de espesor 2 L que, inicialmente, se encuentra 
a una temperatura uniforme T h como se muestra en la figura 4-1 ltj. En el ins- 
tante t = 0, la pared se sumerge en un fluido a la temperatura T x y se expone 
a transferencia de calor por convección, desde ambos lados, con un coefi- 
ciente de convección de h. La altura y ei ancho de la pared son grandes en 
relación con su espesor, de donde se puede considerar la conducción de ealor 
en esa pared como unidimensional. Asimismo, existe simetría térmica res- 
pecto al plano medio que pasa porx = 0 y, como consecuencia, la distribución 
de temperaturas debe ser simétrica respecto a ese plano medio. Por lo tanto, el 
valor de la temperatura en cualquier punto —x del intervalo -L s x < 0 eti 
el instante t debe ser igual al valor en +jc del intervalo 0 ^ x ^ L, en el 
mismo instante. Esto significa que se puede formular y resolver el problema 
de conducción de calor en ia mitad positiva del dominio, 0 ^ x ^ L, y después 
aplicar la solución a la otra mitad. 


FiGURA 4-11 

Esquema de las configuraciones geomé- 
tricas simples en las que la transferencia 
de calor es unidimensional. 



FIGURA 4-12 

Pcrfiles de temperatura transitoria en 
una pared expucsta a convección desde 
sus superficies para T t > T x . 
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En las siguientes condiciones: propiedades tcrmofísicas constantes, ninguna 
generación de calor, simetría térmica respecto al plano medio, temperatura 
inicial uniforme y coeficiente constante de conveceión, el probiema de con- 
ducción transitoria unidimensionat de calor en el semidominio Lde 

la pared plana se puede expresar como (véase el capítulo 2) 


Eeuación diferencial; 


Ò % T _ 1 dT 
dx 2 a ò! 


(4-10a) 


_ ano, r) 

Condiciones tle Jmntera: —:-= 0 


dx 


, dT(L t) „ 

- k-—- = /í[7’(i-. r) 

dx 


TA (4-10/» 


Conclicìón inicial: 


T(x. 0) = T; 


(4-10c) 


donde la propiedad a = k/pc p es la difusividad térmica del material. 

Ahora se intentará expresar en forma adimensional el problema mediante la 
definición de una variable espacial adimensional X = x/L y la temperatura 
adimensional 6(x, t ) = [7(x, t) — T^\l\T t — Tf\. Éstas son selecciones conve- 
nientes, ya que tanto X como 6 varían entre 0 y 1. Sin embai'go, no se tiene una 
guía clara para la forma apropiada de la variable adimensional de tiempo y de 
la razón h/k. de modo que se dejará que el análisis las indique. Se observa que 

se _ òG _ L dT d 2 6 _ 1} òT S6 _ ] dT 

dX ò(x!L) Tj — T x dx dX 2 T t — T v t)x y 'rit T, — T^ Qt 


Si se sustituye en las ecuaciones 4-ìOa y 4-106 y se reordena, dan 


IrM ae(l,r) 
sX 2 a at y ax 



( 4 - 11 ) 


íí) Probiema origmal dc conducción de calor: 

— = L cT 7( x , 0) = 

at &t 1 

t) ara f t) 

— = 0, - k — —* = A[7U, r) - TJ 
dx 

T = F(x. L t. k T ct, ìh T ( ) 


b ) Problema cn fòrma adìmensional: 
d 2 9 
&X 1 


a 1 à,-/L± M y m _ , 


sflfOj) a^(j T T) 

' = 0, w - -BiQ(hr) 


ÙX 


dX 

$ =J(X. Bi, t) 


FIGURA 4-13 


En los problemas de conducción 
transitoria unidimensional, la 
expresión en forma adimensional 
reduce el número de variables 
independientes de ocho a tres, lo que 
resulta muy conveniente en la 
presentación de resukados. 


Por lo tanto, la forma apropíada del liempo adimensional es r = af/ZA el cual 
se conoce como número de Fourier, Fo, y se reconoce Bi = k/hL como el 
número de Biot definido en la sección 4-L Entonces la formulacìón deì pro- 
blerna de conducción transìtoria unidimensional de calor en una pared píana 
se puede expresar en forma adimeiisionaì como 

Ecuación dìferenckú adìmensìonal: —— = — (4-123) 


Condìciones defrontera adimensionales: 


d0( 0, r) B0( L t) 

-= 0 y -— ' ■ ■ 

dX J dX 


Condición inicial adìmensiona!: 0{X, 0) — 1 

donde 


«T) = 


T(x* t) - Tj 

- r, 



Ten iperatiira adimensional 


Dìstancia adimemional desde el centro 


-Bi0{l, t) 

(4-12 b) 
(4-123) 



Coeficiente adimensional de transferencia de cator 
(numero de Biot) 



Tiempo adimensional (numero de Fourier) 


La ecuación de conducción de caior en coordenadas eiiíndricas o esféricas se 
puede expresar en forma adimensional de manera semejante. Obsérvese que 
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la cxpresìón en forma adimensional rcduce el número de variables indepen- 
dientes y de parámeíros, de ocho a tres: de x, L, t, k, a, h, T t y T v a À'. Bi y Fo 
(figura 4-13). Es decir. 


6 =f(X, Bi, Fo) (4-13) 

Esto hace que sea muy práclico conducir estudios paramétricos y presentar los 
resullados en forma gráfica, Recuérdese que en el caso de análisis de sistemas 
concentrados, se tuvo 8 =/(Bi, Fo), sin variable espacial. 


Solución exacta del problema de conducción 
transitoria unidimensional* 

La ecuación diferencial en derivadas parciales en forma adimensional, dada 
en las ecuaciones 4-12 junto con sus condiciones de la frontera e inicial, se 
puede resolver con la aplicación de varias técnicas analíticas y numéricas, in- 
cluidos los métodos de la transformada de Laplace u oti-a, el método de sepa- 
ración de variables, el de diferencias finitas y el de elementos finitos. En este 
texto, se aplicará el método de separación de variables desarrollado por J. 
Founer. en 1820, y que se basa en el desarrollo de una función arbitraria (in- 
cluida una constanle) en términos de series de Fourier. E1 método se aplica al 
suponer que la varìable dependiente es un producto de varìas funciones, en 
donde cada una de ellas es función de una sola variable independiente. Esto 
reduce la ecuación diferencial en derivadas parciales a un sistema de ecua- 
ciones diferenciales ordinarìas, donde cada una de ellas es función de una sola 
variable ìndependiente. Por ejemplo, en el caso de la conduceión transitoria en 
una pared plana, la variable dependiente es la función de solución 8(X, r), la 
cual se expresa como 6(X, t) = F(X)G(t), y la aplicación del método da como 
resultado dos ecuaciones diferenciales ordinarias, una en X y otra en t. 

E! método es aplicable si 1) !a confìguración geométrica es sencilla y lìnita 
(como un bloque rectangular. un cilindro o una esfera). de modo que las su- 
perficies de frontera se puedan describir por medio de funciones matemátieas 
sencillas, y 2) la ecuación diferencial y las condiciones de frontcra e inicial, en 
su forma más simplificada, son lineales (sin términos que contengan produc- 
tos de la variable depcndiente o de sus derivadas) y sólo comienen un término 
no homogéneo (un término sin la variable dependiente ni sus derivadas). Si la 
formulación comprende varios términos no homogéneos, el problema se 
puede dividir en un número igual de problemas más sencillos, comprendiendo 
cada uno sólo un término no homogéneo y, después, combinando las solu- 
ciones por superposición. 

Ahora se demostrará el uso del método de separación de variables, mediante 
su aplicación al problema de la condueción transitoria unidimensional de 
calor, dado en las ecuaciones 4-12. En primer lugíu’, se expresa la función de ia 
temperatura adimensional 8(X, t) como un producto de una función só!o de X 
y una función sólo de r, como 


8(X, t) = FÌX)G(r) 


(4-14) 


Si se sustituye la ecuación 4-14 en la 4-12« y se dìvìde entre el producto FG, da 


J. = /dC 
F dX 1 ~ G cIt 


(4-15) 


Obsérvese que todos los términos que dependen de X se encuentran en la parte 
izquierda de !a ecuación y todos los que dependen de t están en la parte de- 
recha. Es decir, los términos que son función de variables diferentes se sepci- 


*SÍ se desea, se puede pasar por alto esta sección, sin pérdida de continuidad. 
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ran {de aUí el nombre de separación de vańables). La parte ízquìerda de esta 
ecuación es función sólo de y la parte derecha sólo lo es de t. Si se conside- 
ra que tamo X como r pueden hacerse variar de manera independiente, única- 
mente puede cumplirse la iguaìdad de la ecuación 4-15, para cualquier valor 
de X y de r, si esta ecuación es igual a una constante. Además, debe ser una 
constante negativa, la cual se indicará como — À 2 S ya que una constante posi- 
tiva hará que la función G(r) crezca en forma ilimitada con el tiempo (para 
hacerse infinita), lo cual cai'ece de significado físico; tin valor de cero para esa 
constante significa que no hay dependencia respecto al tiempo, lo cual una vez 
más no es coherente con el problema físico planteado. À1 hacer la ecuación 4-15 
igual a —À 2 n da 


—+ a 2 f = o 

dX z 


dG 

dr 


+ A 2 C = 0 


cuyas soluciones generales son 

F - C,cos(À,Y) + C 3 sen(AJO y G = C^~ h ' r 


(4-16) 


( 4 - 17 ) 


y 


6 = FG = C 3 í?~ a1t [C|C 05{ÀY) + C 2 sen(AJO] = e~ A ' v [>lcos(AY) + Bsen(AX)] 

( 4 - 18 ) 

donde A = C,C 3 y B = C 2 C, son constantes arbitrarias, Nótese que sólo se 
necesita determinar A y B para obtener ìa solución dcl problema. 

A1 aplicar las.condiciones de frontera de las ecuaciones 4-12 b, da 

50(0, t) ^ 

—:- - - 0 -+ -e‘ A ' T (4AsenO + fiAcosO) = O-»fl = O->0 = Ae -A ' T cos(AX) 


——-—= — Bi6(l,r) —> —Ae A ‘ T AsenA = — BiAe ^cosÀ —> AtanÀ = Bì 
dX 

Pero la tangente es una función periódica con un periodo de n y la ecuación À 
tan A = Bi tiene la raíz A| entre 0 y tt, la raíz A 2 entre tt y 2 tt, la raíz À„ entre 
(n — 1)77 y »77, etcétera. Para reconocer que la ecuación trascendente À tan A 
= Bi tiene un número infìnito de raíces, éstaes expresada como 

A„tanA„ = Bi (4-19) 

Esta última ecuación se conoce como ecuación característica, y sus raices se 
llaman valores característicos o eigenvalores (o valores propios), En este 
caso, la ecuación caracterfstica es implícita y, por lo tanto, se necesita deter- 
minar numéricamente ios valores característicos. Entonces, se concluye que se 
tiene un número infinito de soluciones de la forma Ae -A ’ T cos(À2Q, y la solu- 
ción de este problema lineaì de conducción de calor es una combinación lineal 
de ellas, 

s 

6 = 2V ,,,T «os(À„X) (4-20) 

7f=l 

Las constaJites A fì se deterininan a partir de la condieión inicial, ecuación 4- I2c, 

* 

d(X.Q)=] -> 1= ^A b cos(à„X) (4-21) 

w — I 
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Éste es un desarrollo en serie de Fourier que expresa una constante en lérmi- 
nos de una serie infinita de funciones coseno. A continuación, se multiplican 
ambos lados de la ecuación 4-21 por cos(A ni X) y se integra desde X = 0 hasta 
X = !. E1 lado derecho comprende un número infinito de integrales de la 
forma _^cos(A m X) cos(A „X)dx. Se puede demostrar quc todas estas integrales 
se anulan, excepto cuando n = m, y el coeficiente A„ queda 

' f 1 , 4senA„ 

cos (\ n X)dX = A„ cos 2 (A „X)dx A„ = -—- 14-22) 

J 0 J 0 2A„ -1- sen(2A„) 

Con esto se completa el análisis para la resolución del problema de conduc- 
ción transitoria unidimensional de calor en una pared plana. Se pueden deter- 
minar las soluciones en otras configuraciones geométricas, como un cilindro 
largo y una esfera, aplicando el mismo procedimiento. En la tabla 4-1, se re- 
sumen los resultados para estas tres configuraciones geométricas. La solución 
para la pared plana también es aplicable cuando se trata de una pared plana de 
espesor L cuya superficie izquierda, en x = 0, esté aislada y la derecha, en x = L, 
esté sujeta a convección, ya que éste es precisamente el problema matemático 
que se resolvió. 

Es común que las soluciones analíticas de los problemas de conducción 
transitoria comprendan series infinitas y, por lo tanto, la evaluación de un 
número infinito de términos con el fin de determinar la temperatura en un 
punto e instante especificados. Esto puede parecer en principìo intimidante, 
pero no hay necesidad de preocuparse. Como se demuestra en la figura 4-14, 
los términos en la suma decrecen con rapidez confonne n y, pqr consiguiente, 
A„ crecen, debido a la función exponencial de decaimiento e" A ‘ ,T . En especial, 
este caso se presenta cuando e) tiempo adimensional r es grande. Por lo tanto, 
suele ser adecuada la evaluación de unos cuantos de los primeros términos de 
la serie infinita (en este caso, sólo el primer término) con el fin de determinar 
la temperatura adimensional 6. 


cos(A„X) 


4 senA,, 



12 2A 

7 i 4 r sen(2A„) 



K 

tan A„- Bì 


Para Bi 


òi 

o 

II 


n 

A„ 

K 


] 

1.3138 

1,2402 

0.22321 

2 

4.0336 

-0.3442 

0.00835 

3 

6.90% 

0.1588 

0.00001 

4 

9.8928 

-0.876 

0.00000 


FIGURA 4-14 

Los términos de la serie que presenta 
la solución de los problemas de 
conducción transitoria decrecen con 
rapidez conforme crece n y* por 
consiguiente, À ni debido a la función 
exponencial de decaimiento con el 
exponente -À rt r. 


Soluciones aproximadas, analíticas y gráficas 

La solución anaJítica obienida en los párrafos anteríores para la conducción 
transìtoria unidìmensional de calor en una pared piana comprende series in- 
fìnìtas y ecuaciones implfcitas, las cuales son difíeiles de evaluar. Por lo tanto, 
existe una motivación clara para simplificar las soluciones analíticas con el fin 


TABLA 4-1 

Resumen de las soluciones para fa conducción transitoria unìdìmensionai en una pared plana de 
espesor 2L, un cilindro de radio r Q y una esfera de radio r QÌ sujetos a eonveceión desde todas las 

superiicíes.* 



Configuración 

georrietnca 

Solución 

Las son las raíces de 


* 4 sen A n v 2 _. 


Pared plana 

# -,?,2A..«™(2A,) e ' C0SU ' X/U 

A n tan A n = Bi 

Cilindro 

. 2 M A n ) 

o = 2 A „Jl (A„) + j'i (A n ) e a " t J 0 (A n r/rJ 

n= 1 

À Jl(Àn) -Bi 

An Jo(A„) 


4(sen A„ - A n cos A n ) sen (A„ x / O 

1 — A n COt X n = Bi 

Esfera 

níi 2A rt -sen(2A„) Á n x/L 



'Aquí 0 - {T - - T) e$ la temperatura adimensional, Bi = bĹ/ko hr^fk es el número de Biot, Fo = r = at/ Ĺ 2 oarfr^es 

et número de Fourier, y J D y J x $on ias funciones de Besse! de la primera especie cuyos valores se dan en la tabla 4-3. 
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de presentar las soluciones en forma tcibular o gráfìca, usando relaciones sen* 
cillas. 

Las cantidades adimensionales definidas en los párrafos anteriores para una 
pared plana también se pueden usar para un cilindro o una esfera , al reem- 
plazar la variable espacial x por r y el semiespesor L por el radio exterior r t) . 
Nótese que la longitud característica que se encuentra en la definición del 
número de Biot se toma como el semiespesor L , para la pared plana, y el ra - 
dio r Q , para el cilindro y la esfera, en lugar de \J/A, que se usa en el análisis de 
los sistemas concentrados. 

Con anterioridad se mencionó que los términos de las soluciones en serie de 
la tabla 4-1 convergen con rapidez al aumentar el tiempo; para r > 0.2, si se 
conserva el primer término de la serie y se desprecian todos los restantes, se 
tiene como resultado un error por debajo de 2%. Suele haber interés en la 
solución para tiempos con r > 0.2, por lo que resulta muy conveniente expre- 
sar la solución usando esta aproximación de un término, dada como 


Pared plarta : 

'W<|= T T = cos (A,*/U r > 0.2 

(4-23) 

Cilindn ì: 

Ocu = j f - A\e~ K ' r t>0.2 

(4-24) 

Esfcra: 

7\r, r) — T c * sen (\,r/r„) 

r ( -r„ = ^ ,T Jr/' T> " 2 

(4-25) 


donde las constantes A { y X., son funciones sólo del número Bi. y en la tabla 
4-1 se da una lista de sus valores con respecto al número Bi, para las tres con- 
figuraciones geométricas. La función J 0 es la función de Bessel de primera es- 
pecie y de orden cero, cuyo valor se puede determinar a partir de la tabla 4-3. 
Dado que cos (0) = J 0 (0) = 1 y que el límite de (sen x)!x también es uno, es- 


tas relaciones se simplifican para dar las siguientes en el centro de una 
plana, un cilindro o una esfera: 

pared 

Centro de paredplana (x = 0): 

= £_£ = /) i*- Aír 

( 4 - 26 ) 

Centm del cilindro [r = 0): 

M = 7 ; _ jI • 

(4-27) 

Centro de la esfera (r = 0): 

tà /q T a ,à| r 

( 4 - 28 ) 


Si se comparan los dos conjuntos de ecuaciones anteriores, se observa que en 
cualquier parte de una pared plana, un cilindro o una esfera, las temperaturas 
adimensionales están relacionadas con la temperatura en el centro por 


^parcd f^\ X \ ^ cil , (^\ r \ 

« =cos( —), -— •U — I, y 

^O, pared \ *-» / ^O, cil \ 'o / 


^esf _ sen(A| r/r it ) 

0Q,e*f k \ r/r o 


(4-29) 


lo cual muestra que la dependencia de la temperatura adimensional respecto al 
tiempo, dentro dc una configuración geométrica dada, es la misma en toda la 
extensión. Es decir, si la temperatura adimensional en el centro 0 O disminuye 
20% durante un tiempo especificado, del mismo modo disminuye la tempera- 
tura adimensional 0 O en cualquier otra parte del medio, durante el mismo 
tiempo. 

Una vez que se conoce el número Bi, se pueden usar estas relaciones para de- 
terminar la temperatura en cualquier parte del medio. La determinación de las 
constantes A x y À, suele requerir interpolación. Para quienes prefieren la lec- 
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TABLA 4-2 

Coeficientes usados en ía solución aproximada de un término de la conduccìòn 
de calor unidimensional en régimen transítorìo en paredes planas, cilindros y 
esferas (Bì = hUk para una pared plana de espesor 2L y Bi = hrjk para un ci- 
lindro o una esfera de radio r c J 

Pared piana Cifindro _ Esfera _ 

M_ Ai _V A_71 1 


TABLA 4-3 

Funciones de Bessef de primera 
especìe y de cero y prtmer orden 

V J 0 [rf) Jjirj) 


0,01 

0.0998 

0,02 

0,1410 

0,04 

0,1987 

0.06 

0.2425 

0,08 

0.2791 

0.1 

0.3111 

0.2 

0.4328 

0.3 

0.5218 

0.4 

0.5932 

0.5 

0.6533 

0.6 

0.7051 

0.7 

0.7506 

0.8 

0,7910 

0.9 

0,8274 

1,0 

0.8603 

2.0 

1.0769 

3.0 

1.1925 

4.0 

1.2646 

5.0 

1.3138 

6,0 

1,3496 

7.0 

1,3766 

8.0 

1.3978 

9.0 

1,4149 

10.0 

1,4289 

20.0 

1.4961 

30,0 

1.5202 

40,0 

1.5325 

50.0 

1.5400 

100.0 

1.5552 

00 

1.5708 


1.0017 

0.1412 

1.0033 

0,1995 

1.0066 

0,2814 

1.0098 

0,3438 

1.0130 

0.3960 

1.0161 

0.4417 

1.0311 

0.6170 

1.0450 

0.7465 

1.0580 

0.8516 

1.0701 

0.9408 

1.0814 

1.0184 

1.0918 

1.0873 

1.1016 

1,1490 

1.1107 

1.2048 

1.1191 

L2558 

1.1785 

1.5995 

1.2102 

1.7887 

1.2287 

1.9081 

1.2403 

1.9898 

1,2479 

2.0490 

1.2532 

2.0937 

1.2570 

2.1286 

1.2598 

2.1566 

1,2620 

2,1795 

1,2699 

2.2880 

1.2717 

2.3261 

1.2723 

2.3455 

1.2727 

2.3572 

1.2731 

2.3809 

1.2732 

2.4048 


1.0025 

0.1730 

1.0050 

0.2445 

1.0099 

0.3450 

1,0148 

0.4217 

1.0197 

0.4860 

1,0246 

0.5423 

1.0483 

0.7593 

1.0712 

0.9208 

L0931 

1.0528 

1.1143 

L1656 

1.1345 

L2644 

1.1539 

L3525 

1.1724 

L4320 

1.1902 

1,5044 

1,2071 

1.5708 

1.3384 

2.0288 

1.4191 

2.2889 

L4698 

2.4556 

1,5029 

2.5704 

L5253 

2,6537 

L5411 

2.7165 

1.5526 

2.7654 

1.5611 

2.8044 

1.5677 

2.8363 

1.5919 

2.9857 

1.5973 

3.0372 

1.5993 

3.0632 

1.6002 

3.0788 

1.6015 

3.1102 

1.6021 

3,1416 


1.0030 
1.0060 
1.0120 
1.0179 
1.0239 
1.0298 
1.0592 
1,0880 
1,1164 
1,1441 
L1713 
1*1978 
1.2236 
1.2488 
1.2732 
1.4793 
1.6227 
1.7202 
1.7870 
1.8338 
1.8673 
1.8920 
1.9106 
1.9249 
1.9781 
1.9898 
1.9942 2.6 

1.9962 2.8 

1.9990 3,0 

2.0000 3.2 


1.0000 

0,0000 

0.9975 

0,0499 

0.9900 

0,0995 

0.9776 

0.1483 

0.9604 

0.1960 

0.9385 

0.2423 

0.9120 

0.2867 

0.8812 

0.3290 

0.8463 

0.3688 

0.8075 

0.4059 

0,7652 

0.4400 

0.7196 

0.4709 

0.6711 

0,4983 

0.6201 

0.5220 

0.5669 

0*5419 

0.5118 

0*5579 

0.4554 

0*5699 

0.3980 

0*5778 

0.3400 

0,5815 

0.2818 

0.5812 

0.2239 

0.5767 

0.1666 

0.5683 

0.1104 

0.5560 

0.0555 

0,5399 

0.0025 

0,5202 

-0,0968 

-0.4708 

-0.1850 

-0*4097 

-0.2601 

-0.3391 

-0.3202 

-0.2613 


0.0 

0.1 

0.2 

0.3 

0.4 

0.5 

0.6 

0.7 

0.8 

0.9 

1.0 

1.1 

1.2 

1.3 

1.4 

1.5 

1.6 

1.7 

1.8 
1.9 

2.0 

2,1 

2.2 

2.3 

2.4 


tura de gráficas en lugar de la interpolación, se han trazado representaciones 
de estas relaciones y de las soluciones de aproximación de un término, cono- 
cidas como gráficas de íemperaturas transìtorias. Nótese que, a veces, las 
gráficas son difíciles de leer y, por ende, están sujetas a errores de lectura. Por 
lo tanto, en su lugar debe preferirse las relaciones antes dadas. 

Las gráficas de temperaturas transitorias de las figuras 4-15, 4-16 y 4-17, 
para una pared plana grande, un cilindro largo y una esfera, fueron presen- 
tadas por M. P. Heisler, en 1947, y se conocen como gráficas de Heisler. En 
1961, fueron complementadas por H. Grober con gráficas de transfereneia 
transitoria de calor. Éstas son tres gráficas asociadas con cada configuración 
geométrìca: la primera es para determìnar la temperatura T 0 en el centro de la 
configuración, en un instante dado t. La segunda permite determinar la tem- 
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T = Oít/i , 2 


a) Temperatura del plano medío (tomado de M r P. Hcisler, "TemperatuTC Charts for lnduction and 
Cotìstant Tcmpcnmirc Hcaiíng' < . 7>witì. A$ME 69, 3947, págs, 227-36. Reimpreso con autorización 
dc ASME ImemationaJ). 


6 = 


?o- T * 



T 

1 'X 

h 


Inicialmente 
T=T ( 


0 f 


i 

i 

2 L- 


i 

\ 


x 



h) Distrìbucìón de temperatura (tomado de M, P. Heìsler, c) Transferencia dc calor ftomado de H, Gitiberet aL) 
"Temperíiture Chíirts for Induction and Constant 
Temperature Heating", Trans. ÀSME 69, 1947, 
págs, 227-36. Reimpneso con outotización de 
ASME Intematíonal). 


FIGURA 4-15 

Diagramas de temperatura transitoria y de transferencia de calor para una pared plana de espesor 2 L, ìnicialmente a una tempera- 
tura uniforme T r sujeta a conveccíón desde ambos lados hacia un medio ambiente a ia temperatura con un coeftciente de con- 
vección de h. 
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CAPÍTULO 4 



t = at ìrl 



b) Distribucìón de temperaturas (tomado de M, P. Heisler, c) Transferencia de cálor (tomado de H. Grdber et al.) 

,, Temperature Charts for lnduction and Constam 
Temperature Heating". Trans. ASME 69, I947 T 
págs. 227-36. Rdmpreso con autorìaacidn 
de ASME [ntematíonai). 


FIGURA 4-16 

Diagrainas de temperatura transitDria y de transferencia de calor para un cilindro largo de radio r Qy inicialmente 
a una temperatura uniforme T it sujeto a convección desde todos lados hacía un medio ambíente a la temperatura 

con un coeficiente de convección de h. 
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TRANSFERENCIÀ DE CALÓR Ỳ MASÀ 



a) Tcmperatura en d cemro (tomado dc M. P. Hcislcr. ''Tcmpcrauirc Charts for Indnction and 

Constant Tempcraturc Heaiíng". Trans. ÁSME 69 , 1947, pág&. 227-36. Reimpreso con autorización 
ílc ASME Intcmatíonal). 


0 — -- 


Q 




JL &[ 2 z = h 2 atfk 2 

Bt hr 0 


b ) Di&lribucion de tempenuuras (tomado de M. P. Heisler, c) Transfenencia de calor (tomado de H. Gròbereí al ) 

"TemperiUure Charts for Induciion and Constant 
Ternpcratuie Hcat ing". Tram* ASME 69, 1947, 
págs, 227-36, Reímpreso con autorizadón 
de ASME [ntemationíd). 

FIGURA 4-17 

Diagramas de temperatura transitoria y de transferencia de calor para una esfòra de radio r 0 , inicialmente a una temperatura uni- 
forme T h sujeta a convección desde todos lados haeia un medio ambiente a la temperatura T^ con un coefìciente de convección 
de h. 
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CARÍTULO 4 


peratura en otros lugares, en cl mismo ìnstante, en términos de T 0 . La tercera 
sirve para determinar !a canlidad total de transferencia de calor hasta e! ins- 
tante t. Bstas gráficas son válidas pai'a r > 0.2. 

Note que el caso 1/Bi = klhL = 0 corresponde a ń -> <», lo cual correspon- 
de al caso de temperatura superficial especifìcada. Es decir, el caso en el 
que las superficies se llevan súbitamente a ìa temperatura en t = 0, y se 
mantienen en T^ en todo momento puede manejarse al hacer que h tienda al 
infinito (figura 4-18). 

La temperatura del cuerpo cambia de la temperatura inicial T t a la de los al- 
rededores al final del proceso transitorio de conducción de calor. Por tanto, 
la cantidad máxima de calor que un cuerpo puede ganar (o perder si 7j- > T a ) 
es sencillamente el cambio en el contenido de energía del cuerpo. Es decir, 

Q„m = me p (T K - T t ) = pVc,,(T* - T,) (kJl (4-30) 

donde m es la masa, Ues el volumen, p es la densidad. y c p es el calor especí- 
fíco dei cuerpo. Así, Q mix representa la cantidad de transferencia de calor para 
t —> >». Es obvio que la cantidad de transferencia de calor Q en un tiempo 
finito t es menor que este máximo, y puede expresarse como ìa suma de los 
cambios de la energía interna de toda la configuración geométrica, como 

Q= [ pc p [T(x,t) - TMV (4-31) 

Jv 

donde T(x, t ) es la distribución de temperaturas en el medio, en el instante t. Si 
se suponen propiedades constantes, la razón de QIQ m ^ queda 

Q fpcffìxj) - T(\dd _ f 

G rafe ” pcJT„ - TW V- 


(1 - $)dV 


(4-32) 


Si se usao las relaciones apropiadas de temperatura adimensionaí basadas en 
la aproximación de un tértnino para la pared plana, el cilindro y la esfera, y se 
realizán las integraciones ìndicadas, se obtienen las siguientes relaciones para 
la fracción de transferencia de calor en esas configiiraciooes geométricas: 


Paml plam: 


Cilindtv: 


Esfem: 



( 4 - 33 ) 

( 4 - 34 ) 

( 4 - 35 ) 


En las Figuras 4-J 4-16c y 4-17c, también se tlenen las gráficas de estas 

relaciones, basadas en la aproximación de un término, para Q/Q m % x , contra las 
variables Bi y h 2 at/k 2 , para la pared plana grande, eì cílindro largo y la esfera, 
respectivamente, Nótese que una vez que se ha determinado la fracción de 
transfereneia de calor, Q/Q m&x , a partir de estas gráficas o ecuaciones, para el 
t dado, se puede evaluar la cantidad i eal de transferencia de calor hasta ese 
momento de tíempo, al multiplicar esta fracción por Q múx . Un signo negativo 
para Q mÁX indica que el cueìpo está rechazando calor (figura 4-19). 

E1 uso de los dtagramas de Heisler/Grober y las soluciones de un término ya 
discutidos queda limitado a las condiciones especifícadas al principio de esta 
sección: el cuerpo está iniciaimente a una temperatura uniforme, la lempera- 



a) Coeficiente fmito de convección 





b) Coeficiente mfmito de coovección 

FIGURA 4-18 

La tempcratura superficial específica co- 
rrespondc al caso de convección hacta 
un medio ambíente a T^, con nn coefi- 
cicnte de convección h que es infinito. 
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TRANSFERENCIA DE CALQR Y MASA 



a) Tfiinsferencia de ciilor máxima {[ —> ») 



« = "* 1 Q_ 

-f 

(Díagrama de Grober) 


b) Transferetjcia real de calor para el iniítante t 

FIGURA 4*19 

La fracción de la transferencía de calor 
total, fi/Qmdx* hasta un mstante especifí- 
co t se detennina medíante los dìagra- 
mas dc Grober. 


Q 


L 



i 


Número de Fourier: T = |j- = 

^almacertado 

FIGURA 4 20 

EI número de Fourier en el ìnstante / 
se puede concebir como la razón entre 
la razón de conducción del calor y la 
razón del almacenamiento de caíor en 
ese instante. 


tura dcl mcdio que lo circunda y el eoeficieme de transferencia de calor por 
convección son constantes y unìformes y no hay generación de energía en di- 
cho cuerpo. 

A1 principio se discutíó el significado físico del nítmero de Bioi y se indicó 
que es una medida de las magnitudes relativas de los dos mecanismos de 
transferencia de calor: convección en ia superficie y condueción a través del 
sólido. Un valor pequeńo de Bi indica que la resistencia interior del cueipo a 
ìa conducción de calor es pequena en relación con la resistencia a la convec- 
ción entre la superficie y el fluido. Como resultado, la distribución de tempe- 
ratura dentro del sólido se vuelve bastante uniforme y el análísis de sistemas 
concentrados se vuelve aplicabìe. Recuerde que cuando Bi <0,1, el error en 
suponer que la temperatura dentro del cuerpo es uniforme resulta desprecia- 
ble. 

Para comprender el sígniftcado físìco del número de Fourier, t, se cxpresa 
como (figura 4-20) 

La razón a la cual el calor es conducido 

aí kL 2 (1 /L) a través de L de un cuerpo de voiumen L s 

t ~ — = —-— -- ^ —- íT fi) 

L 2 pC p Ĺ*lt A T La razón a la cual el calor es aímacenado 

en un cuerpo de volumen L 3 

Por lo tanto, ei número de Fourier es una medida del calor conducìdo a tra- 
vés dc un cuerpo cn relación con el calor almaeenado* Por tanto, un valor 
grande del número de Fourier indica una propagación más rápida del calor a 
través del cuerpo, 

Quízá el lector se está preguntando qué constituye una placa infinitamente 
grande o un cilindro infinitamente iargo, Después de todo, nada en este mundo 
es infìníio. Una placa cuyo espesor es pequeno en relación con las otras di- 
mensiones puede modelarse como una placa infinitamente grande. excepto 
muy cerca de sus bordes exteriores. Pero los efectos de borde en ios cueipos 
grandes suelen ser despreciables, de donde una pared plana grande, como la 
de una casa, puede modelarse como una pared infínitamente grande para los 
fines de análisis de la transferencia de calor. De manera análoga, un ciìindro 
largo cuyo diámetro es pequeno en relación con su longitud puede analizarse 
como un cilindro infinitamente largo. En los ejemplos 4-3, 4-4 y 4-5. se ilus- 
tra el uso de las gráficas de temperaturas transitorias y de las soluciones de un 
témiino. 


EJEMPLQ4-3 Gocimiento de huevos 

Un huevo común $e puede considerar como una esfera de 5 cm de díámetro w 
(figura 4-21). Inicìalmente el huevo está a una temperatura unìforme de bXy *l 
se deja caer en agua hírviendo a 95°C. Tomando el coeficiente de transferencia R 
de calor por convección como /7 — 1 200 W/m 2 ■ °C ( determíne cuánto tíempo • 
transcurrirá para que el centro del huevo llegue a los 70 q C. 

I 

SOLUCiÓN Se cuece un huevo en agua hirvíendo, Se debe determinar el tjem- | 
po de cocimiento del huevo. 

Suposiciones 1 El huevo tiene forma esférica con un radio de r 0 = 2,5 cm. 2 La 
eonductión de calor en el huevo es unidimensiona] debido a la simetria térmi- 
ca con respecto al punto medio, 3 Las propiedades térmicas del huevo y el coe- 
fìcíente de transfèfencía de calor son constantes* 4 El número de Fourier es t > 
0,2, de modo que se pueden aplicar las soíucìones aproximadas de un térmìno. 
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Propiedades El contenido de agua de los huevos es alrededor de 74% y, como 
consecuencta, la conductividad térmica y ta difusividad de ellos se pueden con- 
siderar que son las del agua a la temperatura promedio de (5 + 70)/2 = 
37,5°C; k = 0,627 W/m • °C y a = k/pC p =0.151 x 10’ 6 m 2 /s (tabla A-9). 

Análisis La temperatura dentro del huevo varta con la distancía radial así co- 
mo con el tiempo, y la temperatura en un lugar especffico en un instante dado 
se puede determinar con base en los diagramas de Heisler, o bien, con las solu- 
ciones de un término, En este ejemplo se usan estas últímas con el fin de demos- 
trar su uso. Para este probiema, ei número de Biot es 

_ hr 0 _ (1 200 W/m 2 • °C)(0.025 m) _ _ n 
Bl “ k ~ 0.627 W/m • °C “ 47,8 

el cual es mucho mayor que 0.1, por tanto, no es aplicable el análisis de siste- 
mas concentrados. Con base en la tabla 4-1 los coeficientes À L y Ai para una 
esfera, correspondientes a este Bi, son 

À, = 3.0754, A, = 1.9958 

Al sustituir estos y otros valores en la ecuación 4-28 y al despejar t da 
T f~Y ~ A ' € ~ Xh - * = 1.9958e-< 30753)!T -» t = 0.209 


eí cual es mayor que 0.2 y p por consiguìente, se puede apiícar la soiución de un 
término con un error de menos de 2%. Entonces, a partír de Sa definición del 
número de Fourier, se determina que el tiempo de cocimíento es 



(0.209X0.025 m) 2 
0.151 X 10" 6 m 2 /s 


= 865 s 14.4 inin 


Por lo tanto, transcurnrán más o menos 15 min para el que el centro del huevo 
se calíente desde 5°C hasta 70°C. 


Oiscusión Note que el número de Biot en el análìsis de sistemas concentrados 
se defínió de manera diferente como Bì = hLJk = h(r/3)/k, Sin embargo, se 
puede usar cualquiera de las dos definìciones en !a determinación de [a apiica- 
bilidad del análisis de sistemas concentrados, a menos que Bi ^ 0.1. 



Esquema para el ejemplo 4-3. 


EJBMPL0 4-4 Caíentamiento de placas grandes de latón 
en un horno 

En una instalación de producción, placas grandes de ìatón de 4 cm de espesor 
que se encuentran inicÈalmente a una temperatura uniforme de 20°C se calien- 
tan al pasar por un horno que se mantiene a 500°C (figura 4-22). Las placas 
permanecen en el horno durante un periodo de 7 mìn. Si el coeficiente com- 
binado de fransferencia de caior por convección y radiación como h — 120 
W/m 2 ■ S C P determine la temperatura superfìcial de las piacas cuando salen del 
horno. 

SOLUCIÓN Grandes placas de latón se caiientan en un horno, Debe determi- 
narse la temperatura superficial de las placas al salir del horno. 

Suposiciones 1 La conducción de calor en la placa es unidimensionaì ya que su 
longitud es grande en relación con su espesor y se tiene simetría térmica con 
respecto al piano central. 2 Las propiedades térmìcas de la placa y el coeficien- 
te de transferencia de calor por convección son constantes. 3 El número de Fou- 
rier es t > 0.2, de modo que se pueden aplicar Ias soluciones de un término. 


T„ = 500°C 
ń= 120 W/m 5 - °C 



FIGURA 4-22 

Esquema para el ejemplo 4-4. 
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Propieóades Las propiedades del latón a la temperatura ambiente son k = 
110 W/m ■ °C, p = 8 530 kg/m 3 , C p = 380 J/kg ■ °C y a = 33.9 x 10- 6 m 2 /s 
(tabla A-3). Se obtienen resultados más exactos por medio de propiedades a la 
temperatura promedío. 

Análisis Se puede determinar la temperatura en un lugar específico, en un ins- 
tante dado, a partir de los diagramas de Heisler o las soluciones de un término. 
En este ejemplo se usan ios diagramas para demostrarsu uso. Puesto que la mi- 
tad del espesor de la placa es L = 0.02 m, a partir de la figura 4-15 se tiene 


J_ = A_ = 100 W/m ■ °C 

Bi hL (120 W/m 2 ■ °C){0.02 m) 

at (33.9 X 10- 5 m 2 /s)(7 X 60 s) 


Lr 


Asimismo, 


(0.02'm) 2 


= t~ = 45.8 
Bi hL 

x = L = 

L L 


— 45*8 

= 35.6 


T 0 ~T^ 

T s -T* 


= 0 + 46 


T —T* 
T tì - T 


= 0.99 


Por fo tanto, 


T - 7 * T - T x , T 0 - 7 * 


T; T-ja T n T ,- T: T, x _ 


- 0.46 X 0.99 = 0.455 


T=T« + 0.455(7; - 7*) - 500 + 0.455(20 - 500) = 2S2°C 


Por !o tanto, al salir deí horno, !a temperatura superficial de las placas será de 
282°C. 

Disctísíón Se advterte que, en este caso, e! núnnero de Biot es Bi = 1/45.8 = 
0.022, ei cual es mucho menor que O.L Por lo tanto, se espera que sea aplica- 
bfe el análisis de sistemas concentrados, Esto también resufta evídente con ba- 
se en (T - TJ/(T 0 - TJ - 0.99, lo cuaf índica que la temperatura en el centro 
y en la superftcie de ia placa, con relación a (a temperatura de los alrededores, 
se encuentran con una diferencia de menos de 1% entre sf. Dado que, por lo 
general, el error en el que se incurre en la lectura de los dìagramas de Heisler 
es por lo menos de unas cuantas unidades porcentuales, el análists de sistemas 
concentrados puede conducir en este caso a resultados muy exactos con menos 
esfuerzo. 

E! área superficial de transferencia de calor es 2 A, donde A es el área de Ea 
cara de la placa (ésta transfíere calor a través de sus dos superficies) y ei volu- 
men de ella es V = (2 L)A, donde L es la mitad de su espesor. Se determina que 
el exponente h usado en el análisis de sistemas concentrados es 


b 


hA s _ h(2A) _ h 

pCpV pc p (2LA) pc p L 


120 W/ni 2 ■ °C _ 

(8 530 kg/m 3 )(380 J/kg * °C)(0.02 m) 


- 0.00185 s -1 


Entonces la temperatura de fa placa en f = 7 min = 420 s se determína a par- 
tir de 


r(o-r x ^ r(r)-5oo 
T, - r x ~ e " * 20 - 500 


g-<0,00185 i _l )(42Us) 


http://gratislibrospdf.com/ 


















239 

CAPÍTULO 4 


Esto da 


T'(í) = 27 9° C 


que es prácticamente idéntico al resultado obtenido con anterioridad usando 
los diagramas de Heisler. Por consiguiente, se puede usar el análisis de siste- 
mas concentrados con confianza cuando el número de Biot es suficientemente 
pequeńo. 


EJEMPLO4-5 Enfriamiento de una flecha cilíndrica larga 
de acero ìnoxidable 

Una flecha cilíndrica de 20 cm de diámetro hecha de acero inoxidable 304 
sale de un horno a una temperatura uniforme de 600°C (figura 4-23). Enton- 
ces, la flecha se deja enfrìar con lentitud en una cámara ambiente a 200°C, 
con un coefìciente promedio de transferencia de calor de h = 80 W/m 2 - °C. De- 
termine la temperatura en el centro de la flecha 45 min después de iniciarse el 
proceso de enfriamiento. También, determine la transferencia de calor por uni- 
dad de longitud de la flecha durante este periodo. 

SOLUCIÓN U na flecha cilfndrica larga se deja enfriar con lentitud. Se deben 
determinar la temperatura en el centro y la transferencia de calor por unidad de 
fongitud. 

Suposiciones 1 La conducción de calor en la fiecha es unidtmensional, pues- 
to que es larga y tiene simetría térmica con respecto a la línea central. 2 Las 
propiedades térmicas de la flecha y el coeficíente de transferencia de calor son 
constantes. 3 El número de Fourier es r > 0.2, de modo que se pueden aplicar 
las soluciones aproximadas de un término. 

Propiedades Las propiedades del acero ínoxidable 304 a la temperatura am- 
biente son k = 14.9 W/m ■ D C, p = 7 900 kg/m 3 , C p = 477 J/kg • °C y « = 
3.95 x 10" 6 m 2 /s (tabla A-3), Se pueden obtener resultados más exactos si se 
utiiizan las propiedades a la temperatura promedio. 

Análisis La temperatura dentro de la flecha puede variar con la distancia ra- 
dial rasí como con el tiempo, y se puede determinar la temperatura en un lu- 
gar específìco, en un instante dado, a partir de los diagramas de Heisler. Dado 
que el radio de la flecha es r 0 = 0.1 m, con base en la figura 4-14 se tiene 

I 14.9 W/m • °C 

Bi hr a (80 W/m- ■ °C){0.1 m) 
at (3.95 X 10~ 6 m : /s)(45 X 
T ~rf~ (0.1 m) 2 

y 


= 1.86 
60 s) 


= 1.07 


t 0 - 

T, -T, 


= 0.40 


r„= 2 oo°c 

h = 80 W/m 2 ■ °C 


Flecha de acero 
íiiGxidable 


7^=6O0 o c 


D - 20 cra 

i.. 


FIGURA 4-23 

Esquema para el ejemplo 4-5. 


T 0 = + 04(r f - T w ) = 200 + 0.4(600 - 200) = 360° C 

Por lo tanto, la temperatura en el centro de ta ftecha caerá de 600°C a 360°C 
en 45 mm. 

Para determinar la transferencia real de calor, en primer tugar se necesita cal- 
cular el calor máximo que se puede transferir desde et cilindro, el cual es la 
energía sensible de éste con relación a su medio ambiente. Al tomar L = lm, 

m — pV = pirrf L = (7 900 kg/m 3 )7r(0.1 m) 2 (l m) = 248.2 kg 
Gmáx = ™C p (T„ ~ T t ) = (248.2 kg)(0.477 kJ/kg * °C)(600 - 200)°C 
= 47 354 kJ 
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00 



FIGURA 4-24 

Esquema de un euerpo semiinfìnìto. 


A partìr de la fígura 4-16c p se determina la relación adìmensìonal de transferen- 
cìa de calor para un cílìndro largo como 


Bi = 


1 


1 


1/Bí L86 


= 0.537 


= Bì 2 t = (0.537) 2 (1.07) - 0.309 


Qmflx 


= 0.62 


Por io tanto, 


Q = 0.62 Q mix = 0.62 X (47 354 kJ) = 29 360 kj 

que es la transferencia de calor total desde la flecha durante los primeros 45 
min del enfriamiento. 

Solución alternativa También se pudo resolver este problema mediante la re- 
iación de la solución de un término, en lugar de los diagramas en régimen tran- 
sitorio. En primer lugar, se encuentra el número de Biot 

hr B (80W/m 2 ■ °C)(0.I m) ń 
Bl =T = 14.9 W/m • °C =0 - 537 

De la tabla 4-2 se obtienen los coeftcientes Ài y para un cilindro, correspon- 
dientes a este Bi, son 


- 0.970, Ai = 1.122 


Al sustítuír estos vatores en la ecuacíón 4-27 da 


e 0 = ffr = A,«-*Í T = l-122e _í0,970)!(l,07) = 0.41 

* í * w 

entonces, 

T a = T a + 0.41(7) - TJ = 200 + 0.41(600 - 200) = 364 J C 

En la tabla 4-3 se determina que el vaior de JitAO, para Ai = 0.970, es 
0,430. Entonces, mediante la ecuación 4-34 se determina que la fracción de 
transferencia de calor es 


por tanto, 


W-,. 2x0 ,,M|-0,36 


Q = 0,636 = 0.636 X (47 354 ki) - 30 120 kj 


Discusìón La ligera dtferencìa entre los dos resultados se debe al error de lec- 
tura de los diagramas. 


4-3 ■ CONDUCCIÓN DE CALOR 
EN RÉGIMEN TRANSITORIO 
EN SÓLIDOS SEMIINFINITOS 

Un sólido semiinfmito es un cuerpo idealizado que tiene una sola superfìcie 
plana y se extiende haeia el infinito en todas direcciones, como se muestra en 
la figura 4-24, Este cuerpo idealizado se usa para indicar que el cambio de 
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temperatura en la parte del cuerpo en la que se interesa (la región cercana a la 
superficie) se debe a las condiciones térmicas en una sola superficie. Por 
ejemplo. la Tierra se puede considerar como un medio semiinfinito por la de- 
terminación de la variación de la temperatura cerca de su superficie. Asimis- 
mo. una pared gruesa se puede estimar como un medio semiinfinito si en lo 
único que se interesa es en la variación de la temperatura en ia región cercana 
a una de sus superficies, si Ia otra está demasiado iejos para tener algún im- 
paclo sobre la región de interés durante ei tiempo de observación. En este 
caso, Ia temperatura en la región central de la pared permanece inalterada. 

Durante periodos cortos, la mayor parte de los cuerpos pueden modelarse 
como sólidos semiinfinitos, ya que el caior no tiene tiempo suficiente para 
penetrar a la profundidad del cuerpo y por esta razón el espesor del cuerpo no 
entra en ei análisis de la transferencia de calor. Por ejemplo, una pieza de 
acero de cuaiquier forma puede considerarse tm sólido semiinfiniio cuando se 
enfría por inmersión para endurecer su superficie. Un cuerpo cuya superficie 
se calienta por medio de un pulso de láser puede tratarse de la misma manera. 
Considérese un sólido semiinfinito con propiedades termofísicas constantes, 
sin generación intema de calor. condiciones térmicas uniformes sobre su su- 
perfìcie expuesta e. iniciaimente, una temperatura uniforme de F,- en toda su 
extensión. En este caso, sólo se tiene transferencia de calor en la dirección 
norma] a la superí'icie (la dirección x) y, por consiguientc, es unidimcnsional. 
Las ecuaciones diferenciales son independientes de las condiciones de fron- 
tera o inicial, de donde se puede aplicar la ecuación 4 - 10 « para )a conducción 
transitoria unidimensional, en coordenadas carlesianas. La profundidad del 
sólido es grande (.x —» “) en comparación con la profundidad hasta la que pe- 
netra el calor; estos fenómenos pueden expresarse en forma matemática, a la 
manera de una condición de frontera, como T(x oo, t) = T r 

Las condiciones térmicas impuestas sobre ia superficie expuesta rigen !a 
conducción de calor en un sólido semiinfinito y, por io tanto, la solución de- 
pende fuertemente de la condición de frontera en x = 0. Enseguida, se pre- 
senta una resolución analítica detallada para el caso de una temperatura 
constante T, sobre la superfície y se dan los resultados para otras condiciones 
de frontera más complicadas. Cuando se cambia la temperatura de la superfi- 
cie hacia T s en í = 0 y se mantiene constante en ese vaior en todo momento, 
la formulación dei problema se puede expresar como 


Ecuación dìferencial: 


IdT 
ótx 2 a dt 


(4-Zlaì 


Condiciones defmntera: T(0,f) = T s y T(x-ì “>,0 == 7} (4-37 W 

Condición inicial: T(x, 0) = 7, (4—37c) 

La técnica de separación de variables no funciona en este caso, debido a que 
el medto es Ìnfinito, Pero otro procedimienlo ingenioso. conocido como 
variable de semejanza, funciona bien para convertir la ecuación diferenciai 
en derivadas parciales en una ecuación diferencial ordinaria, al combinar las 
dos variables independientes x y / en una sola variable r\. Para la conduccióii 
transitoria en un medio semiinfinito, se define como 

x 

Variable de semejanza: 17 = — 7 = (4-38) 

v4at 

Si se supone que T = T(r)) (lo cual debe verificarse) y se aplica la regla de la 
cadena, todas las derivadas en la ecuación de conducción de calor se pueden 
transfomnar en la nueva variable, como se muestra en la figura 4-25, Si se ob- 
serva que ri = 0mx = 0yr)—><x> conforme x -> “ (y también en t = 0 ) y se 
sustituye en las ecuacioncs 4-37 después de simplìficar, da 


ÍÌT-iíI’ .v 

di? a ot y ^ 

ar _ rfr _ * rIT 

9i tíjj 3r 2t\/4at^V 

01-‘Eì-l- _!_ LL 

dx rfrj dx \/tet dr} 

(?í\ Ì 2 = J_ tL 

9,r t hj \f)x) dx 4 al thf 

f lGURA 4-25 
Tmnsformación de variables en 
las derivadas dc la ecuación de 
conducción de calor, mediante 
la aplícación de la regla de la 
cadena. 
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V 


FIGURA 4-26 

La función de error es una funeión 
matemátíca estándar, precísamente 
como las funciones seno y tangente, 
cuyo valor varía entre 0 y L 


d 2 T 

drf 


dr 

-2 tt— 

dv 


( 4-393 } 


7(0) = 7, y 7(77 -> *>) = T t 


(4-39b) 


Nótese que la segunda condición de frontera y la condición inicial conducen a 
la misma condicidn de frontera en 77 , Tanto la ecuación transformada como ias 
condieiones de frontera sólo dependen de 77 y son Ìndependientes de jc y /. Por 
lo tanto, la transformación tuvo éxito y, en efecto, 77 es una variable de seme- 
janza. 

Para resolver la ecuación diferencial ordinaria de segundo orden de las 
ecuacìones 4-39, se define una nueva variable w como w = dT/dr 7 . Esto redu- 
ce la 4-39a a una eeuación diferencial de primer orden que se puede resolver 
al separar las variables. 


dw dw ~ * 

-— = —2riw -+ — — ~2rìdrì —> lnw — —rf + C rj -+ w — C x e n 
dr) w 

donde = In C 0 . De vuelta, si se sustiluye w — dTldi) y se integra de nuevo, 

r = c, 


dli + Cj 


(4-AÚ) 


donde u es una variabìe fícticia de integracióm La condición de frontera en 77 
- 0 da C 2 — T s y la correspondiente a 77 -+ oo ( da 


f « x/tt 

r f =C,J e~ é ‘du + C l ~Cr~+T t -* C ( = 


2( 7i - T,) 
Vdr 


(4-41) 


Si se sustituyen las expresiones para C x y C 2 en la 4-40 y se reordena, la 
variación de la temperatura queda 


7-7, 2 


Tì 7, Vtt J t) 
donde las funciones matemáticas 


[ e^du = 

Jn 


= erf(T 7 ) — 1 - erfc(77) 


(4-42) 


erf(77) 


~K 

V 7T Jfì 


du 


erfc(77) 


2 r 

vd J 


e U du 


(4-43) 


se conocen como función de error y función complementaria de error, res- 
pecfivamcnte, de argumento 77 (figura 4-26) + À pesar de su aspecto sencilìo, en 
la definición de la función de error no se puede realizar la integral en forma 
analítica. Por lo tanto, la función erfcÍT/) se evalúa en forma numérica para 
diferentes valores de 7 / y los resullados se dan como una lisía en la tabia 4-4. 

Si se conoce la disíribución de temperaturas, se puede determínar el ilujo de 
calor en la superficie, con base en la ley de Fourier, como 


ỳs 


dT 

Tx 


,t = 0 


dTàv 

drjàx 


= -kC x e~*—= 
ì/=o V4af 


KT S - T) 


(4-44) 


m=Q 
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TABLA 4-4 


urtción complementaria de error 


V 

erfc (tj) 

V 

erfc (r?) 

V 

erfc (17) 

V 

erfc (17) 

V 

erfe (17) 

V 

erfc ( 77 ) 

0.00 

1.00000 

0.38 

0.5910 

0.76 

0.2825 

1.14 

0.1069 

1.52 

0.03159 

1.90 

0,00721 

0.02 

0.9774 

0*40 

0.5716 

0.78 

0.2700 

1*16 

0.10090 

1,54 

0*02941 

1,92 

0,00662 

0,04 

0.9549 

0.42 

0,5525 

0.80 

0.2579 

1*18 

0,09516 

1,56 

0*02737 

1,94 

0.00608 

0.06 

0.9324 

0.44 

0.5338 

0.82 

0*2462 

1.20 

0,08969 

1*58 

0.02545 

1.96 

0.00557 

0.08 

0.9099 

0.46 

0.5153 

0.84 

0.2349 

1.22 

0.08447 

1.60 

0.02365 

1.98 

0*00511 

0.10 

0.8875 

0.48 

0.4973 

0.86 

0.2239 

1.24 

0.07950 

1.62 

0.02196 

2,00 

0*00468 

0.12 

0.8652 

0.50 

0.4795 

0,88 

0*2133 

1.26 

0.07476 

1.64 

0.02038 

2*10 

0,00298 

Q + 14 

0.8431 

0,52 

0.4621 

0,90 

0.2031 

1,28 

0.07027 

1.66 

0.01890 

2.20 

0*00186 

0*16 

0.8210 

0*54 

0.4451 

0,92 

0.1932 

1,30 

0.06599 

1.68 

0,01751 

2.30 

0.00114 

0.18 

0.7991 

0.56 

0.4284 

0.94 

0.1837 

1.32 

0.06194 

1.70 

0.01612 

2.40 

0.00069 

0.20 

0.7773 

0.58 

0.4121 

0.96 

0.1746 

1.34 

0.05809 

1.72 

0*01500 

2,50 

0,00041 

0.22 

0.7557 

0.60 

0.3961 

0,98 

0.1658 

1.36 

0,05444 

1*74 

0,01387 

2.60 

0.00024 

0*24 

0.7343 

0,62 

0,3806 

1.00 

0,1573 

1,38 

0*05098 

1*76 

0.01281 

2.70 

0*00013 

0,26 

0.7131 

0.64 

0.3654 

1.02 

0.1492 

1.40 

0,04772 

1.78 

0,01183 

2.80 

0.00008 

0.28 

0.6921 

0.66 

0.3506 

1.04 

0.1413 

1.42 

0.04462 

1.80 

0.01091 

2.90 

0.00004 

0.30 

0.6714 

0.68 

0,3362 

1.06 

0.1339 

1.44 

0.04170 

1.82 

0.01006 

3.00 

0.00002 

0.32 

0.6509 

0.70 

0.3222 

1.08 

0.1267 

1,46 

0.03895 

1,84 

0.00926 

3.20 

0.00001 

0.34 

0.6306 

0.72 

0.3086 

1.10 

0.1198 

1.48 

0.03635 

1.86 

0.00853 

3.40 

0.00000 

0.36 

0 6107 

0.74 

0.2953 

1.12 

0.1132 

1.50 

0.03390 

1.88 

0.00784 

3.60 

0.00000 


Las soluciones de las ecuaciones 4-42 y 4-44 corresponden al caso en el que 
la temperatura de la superficie del medio expuesta se eleva (o disminuye) de 
manera repentina hasta T s en t = 0 y se mantiene en ese valor durante todo 
momento. En la práctiea, se tiene una aproximación muy cerrada del caso de 
la temperatura especìficada en la superficie cuando tiene lugar condensación 
o ebullición sobre la superficie, A1 utilizar un procedimiento semejanle o la 
técnica de ia transformada de Laplace, se pueden obtener soluciones analíti- 
cas pciF'à otras condiciones de frontera sobre la superficie, con los resultados 
siguientes. 


Caso 1: Temperatura espeeificada de la superficie, T s = constante (figura 
4-27), 


7(x, í) -7} | jc 

— erfc 


T — T 

* s 1 1 


VsfZtx 


y <7/0 = 


k(,T s - Ti) 


(4-45) 


' 'ffat 


Caso 2: Flujo especificado de calor en la superficie, Qs = constante. 


T(x, t ) - 



- xerfc 



<4—46) 


r_ T _ 

T-T 

1 S 1 l 
1.0 


0.8 


0.6 


0.4 


0.2 


0.0 

0.0 0.5 1.0 1.5 2.0 



FIGURA 4-27 

Distribución de temperatura 
adimensional para la conducción 
transitoria en un sólido semiinfinito, 
cuando la superfície se mantiene a una 
temperatura constante. 
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Caso 3: Convección sobre la superficie, Qs(t) = h[T„ - T(0, /)!• 


r(x/) - 7 ; 

T m - T, 


= erfc 


iVal, 





Caso 4: Pulso de energía en la superficie, e s - constantc. 

Se transfiere energía al cuerpo iiifinito en forma instantánea, en la cantidad de 
e s por unìdad de área de la superficie (en J/m 2 ), en el instante t = 0 (por ejem- 
pto, por medio de un puíso de láser), y se supone que la energía completa en- 
tra al cuerpo, sin pérdida de calor desde la superficie. 


T(x\ t ) - 


Ti = 


k^/ irììa 


exp 



(4-48) 


Nótese que los casos 1 y 3 están íntimamente relacíonados. En el L se lleva 
la superficie x = 0 hasta una temperatura T„ en el instante t = 0 , y se 
mantiene en ese valor en todo momenlo. En el caso 3 T la superficie se expone 
a convección por medio de un fluido a una temperatura constante T^ con un 
coeficiente h de transferencia de caior. 

En la figura 4-28, se muestran las gráficas para los cuatro casos, pai’a una 
sítuación representativa con el uso de un bloque grande de hierro fundìdo, ini- 
cialmente a 0°C en toda su extensión. En el caso 1, la temperatura de la superfi- 
cie permanece constante en el valor especìficado de y aumenta en forma 
graduai dentro del medio, conforme el calor penetra a mayor profundidad. 
Nótese que en el transcurso de los periodos iniciales sólo una delgada rebanada 
cercana a la superficie resulta afectada por la tmnsferencia de calor. Ásimismo, 
el gradiente de temperatura en la superficie y, conio consecuencia, la rapidez de 
la transferencia de calor hacia dentro del sólido disininnyen con et tiempo. En el 
caso 2 , se sumìnistra caìor al sólido en forma continua; de este modo, la tem- 
peratura dentro del mísmo, incluìda la superfìcie, aunienta con el tiempo. Éste 
también es el caso con la convección (caso 3), excepto que la temperatura del 
fluido circundante es la más alta a la que pnede llegar la del cueipo sólìdo. En el 
caso 4, la superficie se expone a una ráfaga instantánea de suminìstro de calor 
en el Ìnstante t — 0 . como calentamiento por medio de un pulso de láser, y a 
continuación se cubre con aìslamiento. E1 resultado es una elevación instantánea 
en la temperatura tie la superficie, seguìda por una cafda conforme eì calor es 
conducido a mayor profundidad dentro del sólido. Nótese que el perlil de tem- 
peraturas siempre cs normal a la superficie en todo momento. (^Por qué?) 

En 1a figura 4-29, se muestra la gráfica de la varíación de la temperatura con 
la posíción y el liempo en un sólído semimfinito expuesto a transferencia de 
calor por convección, para la temperatura en fortna adimensional contra la 
variable adimensional de semejanza 17 — xl V4ar, para varìos valores del 
parámetro h\/at ì k , Aunque la soìución gráfica dada en la tìgura4-29 es sen- 
cillamente una gTáfica de la solución analitica exacta, está sujeta a errores de 
lectura y, por lo tanlo, tíene una exactitud limitada en comparación con la 
solueión analftìca. Àsímismo, los valores en el eje vertical de la figura4-29 
corresponden a x = 0 t por lo que represeman 1 a temperatura en la superficie. 
La curva h Vat/k = corresponde a h —* lo cual corresponde al caso de la 
tetnperatura especìficada en la superfície, en .r - 0. Es decír, el caso en el 
que la superficíe del cuerpo semiinfiníio se lleve en forma repentina a la tem- 
peratura en 1 = 0 , y se mantenga en ella en todo momento puede manejarse 
al hacer tender h al infinito. Para un coeficiente hfinita de transferencia de 
calor, 1 a temperatura en la superfieie tiende a la dcl fiuído, T*, conforme el 
tiempo t ùende al infmito. 


http://gratislibrospdf.com/ 










245 

CAPÌTULO 4 




a) Temperatura específicada en la superficìe, T s = constante. 



b) Flujo de calor especificado en la superficie, g^constant 



d) Pulso de energfa en la superficie, e s - constante 


FIGURA 4-28 

Varìaciones de la temperatura con ía posición y el tiempo en un bloque grande de hierro fundido 
(a = 231 X 10 -5 m 2 /s, k — 80.2 W/m °C ), inicíalmente a 0°C t en condiciones térmicas diferentes en la superflcíe. 


Contacto de dos sólidos semiinfinitos 

Cuando se ponen en contacto dos cuerpos grandes A y B, inicialmente a las 
temperaturas uniformes T A i y T B i , logran en forma instantánea la igualdad de 
temperatura en la superfície de contacto (la igualdad de temperatura se logra 
sobre la superficie completa si la resistencia de contacto es despreciable). Si 
los dos cuerpos son deí mismo materìal, con propiedades constantes, la 
simetría térmica requiere que la temperatura de la superficie de contacto sea 
ei promedio aritmético, T s = (T A i + T Bi )/2, y que permanezca constante en 
ese valor en todo tiempo. 
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0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1 1.1 1.2 1.3 1.4 1.5 1.6 


0.4 

TKX'Q-Ti 03 
0.2 


T -T 

T-T 


0.1 

0.08 

0.06 

0.04 

0.03 


0.02 


FIGURA 4-29 

Variación de la temperatura con la posición y el tiempo en un sólido semiinfìmto, iniciaJmente a la temperatura T h expuesto a 
convección en un medio ambiente a con un coeficiente de transferencia de calor por convección de h (gráfica trazada con el 
uso de EES), 


Incluso se obtendrá una temperatura de superficie de contacto constante si 
los cuerpos son de materiales diferentes, pero, en este caso, la temperatura de 
la superficie, T s , será diferente del promedio aritmético. Si se considera que 
los dos cuerpos pueden tratarse como sólidos semiinfinitos con la misma tem- 
peratura especificada en la superfíeie, con base en las ecuaciones 4-45 el ba- 
lance de energía en la superficie de contacto da 

. = . kJJ - T m ) k B (T s - T Bi ) T aj - T s } {kpc p ) B 

qsA Qs ' B ^ ^ r - t b< , v (k PCp ) A 


Entonces se determina que la temperatura T s es (figura 4-30) 



FIGURA 4-30 

Contacto de dos sólidos semiinfìnitos 
de temperaturas iniciales diferentes. 


V (kpc p ) A T A , + V(kpc p ) B T Bi 
V(kpc p ) A + V(kpc p ) B 


(4—49) 


Por lo tanto, ia temperatura de ia interfase de dos cuerpos que se ponen en 
contacto es dominada por el cuerpo con el kpc p más grande* Esto también ex- 
plica por qué un metal a !a temperatura ambìente se siente más frío que la 
madera a la misma temperatura. A la temperatura ambíente, ei valor Vfcpc' p es 
24 kj/m 2 * °C para el aluminio, 0.38 kJ/m 2 - °C para la madera y 1.1 kJ/m 2 ■ °C 
para la came humana. Si se usa la ecuación 4-49, puede demostrarse que 
cuando una persona con una temperatura en la piei de 35°C toca un bloque de 
aluminio y a continuación uno de madera, ambos a 15°C, la temperatura de la 
superfície de contacto será de 15.9°C, en el caso dei alumìnio, y de 30°C, en 
el de la madera. 
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BJEMPL0 4-6 Profundidad mínima de entierro de los tubos 


de agua para evitar el congelamiento 


En zonas en donde la temperatura del aire permanece por debajo de 0°C duran- 
te periodos prolongados T el congelamiento del agua en los tubos subterráneos 
es una preocupacíón importante, Porfortuna, el suelo permanece relativamen- 
te caliente durante esos períodos y pasan semanas para que las temperaturas 
por debajo del punto de congelación lleguen hasta las tuberías de agua que 
están enterradas- Por tanto, el suelo sirve de manera efectiva como un aisla- 
mìento para proteger el agua contra las temperaturas por debajo del punto de 
congelación en el ínvierno. 

En un lugar particular, eì piso se cubre con una capa de nieve a -10°C duran- 
te un periodo continuo de tres meses y las propiedades promedio del suelo en 
ese lugar son k = 0.4 W/m - °C y a = 0.15 x 10 -6 m 2 /s (fsgura 4-31), Si se su- 
pone una temperatura inícial uniforme de 15°C para el suelo, determine la pro- 
fundidad mínima de entierro para ìmpedìr que los tubos de agua se congelen. 

SOLUCIÓN Los tubos de agua se entierran en el suelo para impedir fa conge- 
iación. Se debe determinar la profundtdad mínima de entierro en un lugar en 
particular. 

Suposìciones 1 La temperatura del suelo es afectada só!o por las condícìones 
térmicas en una superficie y P por tanto, dtcho suelo se puede considerar como 
un medio semiinfinito. 2 Las propiedades térmícas del suelo son constantes. 
Propiedades En et enunciado del problema se dan ías propiedades del suelo. 
Anáfisìs En et caso de la profundidad mínima de entìerro, la temperatura del 
suelo que rodea los tubos será de 0°C después de tres meses. Por lo tanto, a 
partír de la fìgura 4-29, se tiene 



$e nota que 


t = (90 días)(24 h/día)(3 600 s/h) = 7.78 X 10 6 s 


y de donde 

= 2tìVoÍ = 2 X 0.36V(0.15 X 10“ 6 m 2 /s)(7.78 X 10 6 s) = «-78 m 

Por lo tanto, los tubos de agua deben enterrarse a una profundidad de por lo 
menos 78 cm para evttar el congelamiento en las severas condicìones ìnverna- 
les espectficas. 

SOLUCIÓN ALTERNATtVA Tambtén pudo determinarse la solución de este pro- 
blema a partìr de ía ecuacìón 4-45: 



Con base en la tabla 4-4, se determina que el argumento que corresponde a es- 
te valor de la funcíón complementaria de error es jj — 0.37. Por lo tanto, 

JC = 2vVm = 2 X 0.37 V'V! 5 X ÌQ- 6 nr/s)(7.7B X 10* s) = 0.80 m 

Urta vez más, la ligera diferencìa se debe al error de lectura del diagrama. 





Suelo 

. J 

C " 





Tubodcagua - 


'T i ,*iij’èS6v"V 


FIGURA 4-31 

Esquema para el ejemplo 4-6. 
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4 S - 1250 W/nr 



FIGURA 4-32 

Esquema para el ejemplo 4—7. 


160 1 —i—I—I—i—i—i—r 



Dísiancia x desde la superflcie, m 

FIGURA 4-33 


Variación de la temperatura dentro de 
los bloques de madera y de aluminio 
en t = 20 min. 


EJEMPLO4-7 Elevación de la temperatura de la superficie en 
bloques calentados 

Un bloque grueso de madera pintado de negro y a 20°C es expuesto a un flujo 
constante de calor solar de 1 250 W/m 2 (figura 4-32). Determine la tempera- 
tura alcanzada en la superficie expuesta del bloque después de 20 minutos. 
íCuál sería su respuesta si el bloque estuviera hecho de aluminio? 

SOLUCIÓN Se expone un bioque de madera a flujo de calor solar. Debe deter- 
minarse la temperatura de ia superficie del bloque y compararse con el valor 
para un bloque de aluminio. 

Suposiciones 1 Toda la radiación solar incidente es absorbida por el bloque. 2 
Se descarta la pérdida de calor desde el bloque (y, por consiguiente, el resul- 
tado que se obtenga es la temperatura máxima). 3 El bloque es suficientemente 
grueso como para ser considerado un sólido semiinfinito y las propiedades del 
mismo son constantes. 

Propiedatìes Los valores de la conductividad y difusividad térmica a tempe- 
ratura ambiente son k - 1.26 W/m • K y a = 1.1 x 10 -5 m 2 /s, para la madera, 
y k = 237 W/m • K y a = 9.71 x 10' 5 m 2 /s, para el aluminio. 

Análisis Éste es un problema de conducción transitoria en un medio semiin- 
finito expuesto a flujo constante de calor en la superficie; con base en la 
ecuación 4-46, la temperatura de la superficie se puede expresar como 


T s = 7(0, f) = T, + 

Si se sustituyen los valores dados, se determina que las temperaturas superfi- 
ciales tanto para la madera como para el aluminio son 



20°C + 
T,.m = 20°C + 


1250W/m 2 / 4(1,1 X 10 s mVs)(20 X 60s) 

1.26 W/m • °C V tt 

1250W/m 2 / 4(9.71 X lQ- 5 m 2 /s)(20 X 60s) 

237 W/m • °C V ir 


Nótese que la energía térmica suministrada a la madera se acumula cerca de la 
superficie, debido a la conductividad y difusividad bajas de la misma, lo que 
causa que la temperatura de ía superficie aumente hasta valores elevados. Por 
otra parte, los metaìes conducen e! calor que reciben hacia las partes interiores 
del bloque debido a su conductividad y difusividad altas, lo que da como resul- 
tado una elevación mínima de la temperatura en la superficie. En realidad, las 
dos temperaturas serán más bajas debido a las pérdidas de calor. 

Discusión Con el uso de EES, en la figura 4-33 se han evaluado y trazado las 
gráficas de los perfiles de temperaturas, en t = 20 min, tanto para la madera 
como para et alumtnio. A una profundidad de x = 0.41 m, la temperatura de 
ambos bloques es 20.6°C. A una profundidad de 0.5 m, las temperaturas lle- 
gan a ser de 20.1°C, para el bloque de madera, y de 20.4‘ > C, para el de alu- 
minio, lo cual confirma que el calor penetra más y más rápido en los metales, 
en comparación con los no metales. 


4-4 ■ CONDUCCIÓN DE CALOR EN RÉGIMEN 

- TRANSITORIO EN SISTEMAS 

MULTIDIMENSIONALES 

Se pueden usar los diagramas de temperatura transitoria y las soluciones 
analíticas presentados con anterioridad con el fin de determinar la distribución 
de temperatura y la transferencia de calor en problemas unidimensionales de 
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condncción de calor asociados con una pared piana grande, un cilindro largo, 
una esfera y un medio semiinfínito. Por medio de un procedimiemo de super- 
posición llamado solución producto, tatnbién se pueden usar estos diagramas 
con el fin de construirsoluciones para ios probiemas bidimensionales de con- 
ducción de calor en régimen transitorio que se encuentran en configuraciones 
geotnétricas como un dlindro corto, una barra rectangular larga o un cilindro 
o placa semiinfinitos, c incluso probíemas tridimensionales asociados con 
configuracìones como un prisma rectangular o una barra rectangular semiin- 
iìnita, siempre que todas las superficies del sólido estén sujetas a convección 
hacia el mìsmo fiuido a la temperatura T*, como el mismo coeficiente de trans- 
ferencia de calor h, y que el cuerpo no genere calor (figura 4-34). En esas con- 
figuraciones geométricas multidimensionales, la solución se puede expresar 
como el producto de las soiuciones para las configuraciones geométricas uni- 
dimensionales cuya intersección es !a geometría muitidimensionai. 

Considere un cilindro corto de aítura íi y radio r„, inicialmente a una tempe- 
ratura T- r No hay generación de calor en el eilindro. En el instante / = 0, el ci- 
lindro se sujeta a convección desde todas las superficies hacia un medio a ìa 
temperatura T„, con un coeficiente de transferencia de calor h. La temperatu- 
ra dentro del cilindro cambiará con x así como con r y el tiempo t, ya que se 
tiene transferencia de calor desde las superficies superior e inferior del ci- 
lindro así como desde su superficie laterai. Es decir, T = T(r, x, t) y, por consi- 
guiente, éste es un problema bidimensional de conducción de caior en régi- 
men transitorio. Cuando se supone que las propiedades son constantes, se 
puede demostrar que Ia solucidn de este probtema bidimensional se puede ex- 
presar como 


r* 

h 


7* 

h 



Transferencia 
de calor 


«) Cilindro largo 



b) Cilindro corto (bídimensìonalj 

FIGURA 4-34 
La temperatura en un cilindro corto ex- 
puesto a convección desde todas las su- 
perficies varía tanto en la dirección 
radial como en la axia! y, por tanto T eì 
calor se transfiere en las dos direcciones. 


( Tin.x.n- 

\ 


/cìlindw \ 

* fiotìo > 


T(x, i ) - T- 

r,-n_ 



T, 





{4-50} 


Es decir, la soìución para el cilindro corto bídimensional de altiira a y radio r 0 es 
igual al producto de las soluciones sin dimensiones para ia pared plana unidi- 
mensional de espeso ra y el cíìindro íargo de radio r OÌ las cuales son Ìas dos con- 
figuraciones geométricas cuya interseccion es el cilindro coito, como se muestra 
en la figura 4-35. Esto se generaliza como sigue: la soiucìón para una configu - 
ración geométrica muìńdimensional es el pwducto de las soluciones de las geo- 
metrías unidimensionnles ciiya tnlersección es el cuerpo multìdmtensionai 
Por conveniencia, las soluciones unidimensionales se denotan por 

^cil(^» 0 
^semiinft^ 0 


IpLLred 

plitilu 


(T(x, i) - TA 
l T,-T m ) 

fflr, 0 - TA 

\ T-r,. } 

( T(x, t) - TT 

I y _ T htìlidt; 

\ ' * / scmìi: 


icilindrú 

mfituio 


sòlìdo 

scmìinfmUo 


(4-51) 



Un cilindro corto de radio r u y altura a 
es la intersección de un cilindro largo de 
radio r 0 y una pared plana de espesor íì. 


Por ejemplo, la solución para una barra sólida larga, cuya sección transversal 
es un rectángulo de a X b y es la interseccìón de las dos paredes planas infini- 
tas de espesores a y b, como se muestra en la figura 4-36 y, por consiguiente, 
la distribución de temperatura transitoria para esta barra rectangular se puede 
expresar como 

I *r _ j' jlíjuni ^ (4-52) 

En la tabla 4o, se dan las formas apropiadas de las soluciones productos para 
algunas otras configuraciones geométricas. Es importante observar que en un 
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TABLA 4-5 


Soluciones multìdimensíonales expresadas como productos de soluciones unìdìmensíonales para cuerpos que están inì- 
cialmente a una temperatura uniforme 7} y expuestos a convección desde todas sus superficies hacia un medio a 7*, 


0(^) = e dI (r,/) 

Cilindro infiniCo 


B(x,r,i) - 0 cil (r,f)e M!miinf U,r) 

Cilindro scinìi nfinìto 


eu.r.í) = 9 cll (r,í) 9 paled (jr,f) 

Ciiìndro corto 




e (* t ) = 0 seffli i B f(JC,O 

Medio semiinfínito 


Q(x,y,z, t) = 


eu,y,o = e^^iíHfU.r) e sem ìí„fO’,í) 

Medio un cuarto de infínito 




f u,/>e s , 




f (s.r) 


Kegión de la esquina de un niedìo grande 


2L 


L x 


e&í) = ^paraiU') 

Placa inimita (o pared piana) 


2 L 


£ 




0 ( J ,y,') = Veo^,') e «miinf0'’') 

Placa seniìinfíníta 


Hx*y,z, í ) = 

( Xj d ®semìinf ^ ^setniiní ^ 

FÌaca un cuarto de infínito 


21 


; — 


f\ 


n 


1 

1 

L_ 

s 

y 

x 

f) 

A' 

Z 


^paredte') 0 ?! 

ISarra rectanguiar infinita 


e(.í,yr) = 9p llr „j(-v,r)e pared (.v,r) 


6(jc,yt,r) = 

^parad (^' ') ^pared ' 

Barra rectangular semiinfinita 


Q{x t y,z>t) = 

e pale d U. f) e p,, re d (J- 0 6 parad (*■ 0 

Paralelepípedo rectangular 
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sólido semiinfmito la coordenada x se mide desde la superficie y desde el pla- 
no medio , en una pared plana. La distancia radial r siempre se mide desde la 
línea central. 

Note que la solución de un problema bìdimensìonal comprende el producto 
de dos soluciones unidimensionales, en tanto que la solución de un problema 
tńdìmensional comprende el producto de tres solucìones unìdimensionales, 

También se puede aplicar una forma modificada de la solución produeto pa- 
ra detenninar la transferencia de calor total hacia una configuracìón geométri- 
ca multidimensionai o desde ésta, en régtmen transitorio, utilizando los va- 
lores unidímensionales, como demostró L, S. Langston en 1982. La trans- 
ferencia de calor en régímen transitorio para una configuración geométrica 
bidimensional formada por ia interseccìón de dos configuraciones unidimen- 
sionales 1 y 2 es 


T 

h 

± 





Pared plana 




Pared pìana 


FIGURA 4*36 


Una barra sólida larga de perfil rectan- 
gular a X b es la intersección de dos 
paredes pJanas cle espesores a y b. 



(4-53) 


La transferencia de calor en régimen transitorìo para un cuerpo tridimensional 
formado por la intersección de tres cuerpos unidimensìonales, 1, 2 y 3, queda 
dada por 



En los ejemplos siguientes se ilustra el uso de la solución producto en los pro- 
blemas bidimensionales y tridimensionales de conducción de calor en régimen 
transitorio. 


EÌEMPL0 4-S Enfriamiento de un cilindro corto de latón 

Un cilindro corto de latón de díámetro D = 10 cm y altura H = 12 cm está ini- 
cialmente a una temperatura uniforme T, = 120°C. Ahora ei cilindro se coloca 
en aire atmosférico a 25°C, donde la tramsferencia de cator tiene lugar por con- 
vección, con un coeficiente de transferencia de calor de h = 60 W/m 2 ■ °C. Caf 
cule la temperatura en a) e! centro del ciiíndro y b) el centro de la superfície 
superior del cilindro 15 min después del início del enfriamíento. 

SOLUCIÓN Un citìndro corto se deja enfriar en aire atmosféríco. Deben deter- 
minarse las temperaturas en los centros del cilíndro y en la superfide superìor. 
$uposìcmws 1 La conducción de cator en el citindro corto es bidimensional y ( 
por tanto, la temperatura varía tanto en la dirección x axial como en la r radiaL 
2 Las propiedades térmicas del cilìndro y el coefíciente de transferencìa de ca- 
lor son constantes. 3 El número de Fourier es r > 0.2 r de modo que pueden 
aplicarse las sotuciones aproxímadas de un térmíno. 

Propietíaées Las propiedades del latón a la temperatura ambíente son k = 
110 W/m ■ °C y a = 33.9 X 10 -6 m 2 /s (tabla A-3) + Se pueden obtener resulta- 
dos más exactos usando las propiedades a 1a temperatura promedio. 

Análssìs a) Este cilíndro corto se puede formar fisicamente por ta íntersección 
de un cílindro iargo de radio r à = 5 cm y una pared plana de espesor 2L = 12 


r* = 23°C 
h = 60 W/m 2 - °C 



FIGURA 4*37 
Esquema para el ejemplo 4-8. 
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cm, como se muestra en la figura 4-37. A partir de la figura 4-15a, se determi- 
na que la temperatura adimensional en el centro de ta pared plana es 


_ai (3.39 x 1 Q~ 5 m 2 /s)(900 s) 
T Ĺ 2 ~ (0.06 m) 2 

_L- A. - 110 W/m • °C 

Bi hL (60 W/m 2 ■ °C)(0.06 m) 


mo-r, 

Tj—T n 


= 0.8 


De manera análoga, en el centro del cilindro, se tiene 


_ at _ (3.39 X 10 -5 m-/s){900 s) 
7 ~ r 2 ~ (0.05 m) 2 

_L _ JL = llOW/m ■ °C 

Bi hr a ( 60 W/m 2 - °C)(0.05 m) 


= 12.2 


= 36.7 


®di(0,O 


T-T» 


= 0.5 


Por lo tanto, 


/7(0,0, í) - T 

{ r ( -r. 


|FcilÌTidn> 

corío 


= 0 pared (O } o X 0 dl (0 t f) - 0.8 X 0.5 - 0,4 


y 


m 0 3 /) = + 0.4(7) - r w ) = 25 + 0.4(120 - 25) = 63°C 

Esta es la temperatura en el centro del cilindro corto, e( cual tambíén es el cen- 
tro del cìlindro largo y de 1a placa. 

b) El centro de ta superfìcie superior dei citindro todavía es et centro det cì\\n- 
dro largo (r ^ 0), pero en la superfìcíe exterior de la pared plana (x = í), Por io 
tanto F en primer lugar se necesìta hailar la temperatura superficial de la pared* 
Dado que x = L = 0.06 m p 

x _ 0.06 m _ . 

L 0.06 m 

= 110W/m • °C 

Bí hL (60 W/m 2 ■ °C)(0.06 m) 


= 30.6 


T(L,t)-T m 

T„-T.,_ 


= 0.98 


Entonces 




Por lo tanto, 




■(^^+ KtS )' 0 - 98 " 0 - 8 - 0 ' 784 


/ T(L, 0,t)-TA 
{ T~T» ) 


lciiindio = Q'mdL, O^ii( 0 , /) = 0.784 X 0.5 = 0.392 


T{L> 0, / ) = r, + 0392(T f - TJỳ = 25 + 0392(320 - 25) = 62.2°C 
que es !a temperatura en el centro de 1a superficie superior del cìlindro. 
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EJEMPL04-9 Transferencia de calor desde un cilindro corto 

Determine la transferencia de calor total desde el cilindro corto de latón (p = 
8 530 kg/m 3 f c p = 0.380 kJ/kg • °C) discutido en el ejemplo 4-8. 

SOLUCIÓN En principio, se determina el calor máximo que se puede transfe- 
rir desde el cilindro, el cual es el contenido de energía sensible de éste en rela- 
ción con su medio ambiente: 


m = pV = pirr; L = (8 530 kg/m 3 )7r(0.05 m) 2 (0.12 m) = 8.04 kg 
Gmáx = ”Kp(Ti - T„) = (8.04 kg)(0.380 kJ/kg • °C)(120 - 25)°C = 290.02 kJ 


Enseguida, se determina la transferencia adimensional de calor para las dos 
configuraciones geométricas. Para la pared plana, de la figura 4-15c se deter- 
mina que es 


B1 -T75i-5ib- 00327 

= Bì 2 t = (0.0327) 2 (8.48) = 0.0091 



De manera análoga, para el cilindro, se tiene 


Bl l/Bi 36.7 00272 

i 2 

= Bì 2 t = (0.0272) 2 (12.2) = 0.0090 



cilimlro 

infìnito 


= 0.47 


Entonces, por la ecuación 4-53, la razón de la transferencia de calor para el ci- 
lindro corto es 



= 0.23 4- 0.47(1 - 0.23) = 0.592 


Por lo tanto, la transferencia de calor total desde el cilindro durante los prime- 
ros 15 min de enfriamiento es 

Q = 0.592 Q máx = 0.592 X (290.2 kJ) = 172 kj 


EJEMPLO4-10 Enfriamiento de un cilindro largo por agua 

Un cilindro semiinfinito de aluminio de diámetro D = 20 cm está inicialmente 
a una temperatura uniforme 7, = 200°C. Ahora se coloca el cilindro en agua a 
15°C donde la transferencia de calor tiene lugar por convección, con un coefi- 
ciente de transferencia de calor de h = 120 W/m 2 • °C. Determine la tempera- 
tura en el centro del cilindro a 15 cm de la superficie de uno de sus extremos, 
5 min después del inicio del enfriamiento. 

SOLUCIÓN Un cilindro semiinfinito de aluminio se enfría por agua. Debe de- 
terminarse la temperatura en el centro del cilindro a 15 cm de la superficie del 
extremo. 

Suposiciones 1 La conducción de calor en el cilindro semiinfinito es bidimensio- 
nal y, por tanto, la temperatura varía tanto en la dirección xaxial como en la r 
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1 

T = 200°C 

1 

D = 20cr.ì 

h = 120 W/m 3 ■ °C 

i ' 

t 

T 

x= 15 cm 

i 

V_ ir r ^ 



FIGURA 4-38 

Esquema para el ejemplo 4-10. 


radial. 2 Las propiedades térmicas deJ cílíndro y el coefícìente de transferencia 
de calor son constantes. 3 El número de Fourier es r > 0.2, de modo que pue- 
den aplicarse Jas soluciones aproxímadas de un térmíno. 

Propiedaáes Las propiedades del aìuminio a !a temperatura ambíente son k = 
237 W/m ■ °C y a = 9.71 X 10" 6 m 2 /s (tabla A-3). Se pueden obtener resulta- 
dos más exactos usando las propiedades a !a temperatura promedio. 

Anáíisís El cilìndro semiinfiníto se puede formar físicamente por Ea íntersec- 
cíón de un cilindro infínito de radio r 0 - 10 cm y un medio semiinfìnìto, como 
se muestra en ia figura 4-38. 

Se resuelve este problema por medio de la reíacìón de un término para el ci- 
líndro y !a solución analítica para el medio semiinfinito. En prsmer tugar, se con- 
sidera el cilindro infínitamente largo y se evaíúa el número de Biot: 

hr„ (120 W/m 2 • °C)(0.1 m) 
k 237 W/m • °C J ' 

A partir de la tabia 4-2, se determina que los coefícientes A^ y 4] para un cilin- 
dro, correspondientes a este Bi son A L = 0.3126 y Aj = 1.0124. En este caso, 
ei número de Fourìer es 

at (9.71 X 10' 5 m 2 /s)(5 X 60 s) 

r = = 1 - ... o -— = 2.91 > 0.2 

rj (0.1 m) 2 

y, por tanto, se puede aplicar la aproximación de un término. Ai sustituir estos 
valores en ta ecuación 4-27 da 

0 O = fl cK (0, r) = A x e-^ = 1.0124e _(0 ' 3126):{2 ‘ 9l) = 0.762 

La solución para ei sólido semiinfinito se puede determinar a partir de 


1 -fl. 


0 - erfc (ivs) ■ cxp (t + *? )[“* (j$s 


hVotf\ 

* ì 


En primer lugar, se determinan las diversas cantidades entre paréntesis: 


r|i =z - — -- - .—— — -- — (J 44 

iVai 2V(9.71 X 10 -3 m 2 /s)(5 X 60 s) 

hVcti (120 W/m 2 ■ °C)V(9.71 X 10' 5 m 2 /s)(300 s) 

— ~ -237 W/m ■ °C-" °-° 86 


hx _ (120 W/m 2 ■ e C)(0.15 m) 
k “ 237 W/m ■ °C 


h 2 at 
k 2 



= (0.086) 2 = 0.0074 


Al sustituir y evaluar las funciones complementarias de error, con base en la ta- 
bla 4-4, 

ftsemìinfOA í) = 1 ~ erfc (0.44) + exp (0.0759 + 0.0074) erfe (0.44 + 0.086) 

= 1 - 0.5338 + exp (0.0833) X 0.457 
= 0.963 


Ahora se aplica la solución producto para obtener 
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?'(*. o, t) - r, \ 
. T ( -r. j 


ciliniJrd 

semiinfitrito 


= ^infí^ r#U(0,0 = 0.963 X 0,762 - 0.734 


y 


7(x ? 0, t) = T* + 0.734(7) - rj = 15 + 0,734(200 - 15) = I5FC 

!a cual es la temperatura en el centro del cilindro a 15 cm de la superfìcie m- 
ferìor expuesta. 


I EJEMPL0 4-11 Refrigeración de bisteces evitando al mismo 
tiempo la quemadura por el frío 

En una planta de procesamiento de carne se deben enfriar bísteces de i ìn de 
^ grueso, que están inicialmente a 75°F P en !as rejillas de un refrigerador grande 
■ que se mantiene a 5°F (figura 4-39). Los bisteces se eolocan cercanos entre sí, 
■ de modo que la transferencia de calor desde los bordes de 1 ín de espesor es 
* despreciable. El bistec completo se debe enfriar por debajo de 45°F P pero su 
° temperatura no debe caer por debajo de 35°F en cualquier punto durante la re- 
* frigeración para evitar la ^quemadura por ei frío". El coefieiente de transferen- 
! da de calor por conveccìón y P por tanto, ia razón de 3a transferencia de calor 
desde el bìstec se puede controlar al variar la vefocìdad de un ventilador que 
hace circular et aìre en el inlerior. Determíne el coefíciente de transferencia de 
calor h que permitirá satísfacer las dos restrícciones con respecto a la tempera- 
1 tura P manteniendo a la vez el tiempo de refrígeración en un mínímo. E! bìstec 
se puede trafar como una capa homogénea que tiene las propìedades p = 74.9 
lbm/ft 3 p C p = 0.9S Btu/lbm ■ T, k = 0,26 Btu/h ■ ft ■ D F y a = 0.0035 ft 2 /h. 



FIGURA 4-39 

Esquema para el ejemplo 4-11. 


SOLUCIÓN Se deben enfriar bisteces en un refrigerador que se mantiene a 
5°F. Debe determinarse el coeficiente de transferencìa de calor por conveccìón 
que permíte el enfriamiento de los bisteces por debajo de 45°F r evitando aJ mis- 
mo tiempo la quemadura por el frío. 

Suposiciones t La conducción de calor a través de los bjsteces es unidimen- 
sional, ya que éstos forman una capa grande en relación con su espesor y se tie- 
ne símetría térmica con respecto al plano central. 2 Las propiedades térmicas 
de los trozos de bistec y el coefìciente de transferencía de calor son constantes. 
3 El número de Fourier es r > 0,2, de modo que pueden aplicarse las solucío- 
nes aproximadas de un térmìno, 

Propìedaáes Las propíedades de !os bísteces se dan en el enunciado del pro- 
blema, 

Anàlisis En un ínstante dado se tendrá 3a temperatura más baja en las super- 
ficies del bistec y la más alta en el centro, ya que la parte interíor será el últi- 
mo lugar en enfríárse. En el caso Ifmìte, la temperatura superfícial en x = L = 
0,5 in a partir del centro será de 35 Ú F P en tanto que la del plano central es de 
45 D F en un medio ambiente a 5T, Entonces, de la fígura 4-15ò, se obtìene 


!o cual da 


x _ 0,5 in. _ . 

Ĺ 0,5 in 

T(L> t) - _ 35 - 5 

T 0 ~ T k 45-5 


= 0,75 


■ X 

Bi 


j 



h 


J_k 

5.5 L 


0,26 BtuA) - ft • °F 

" 1.5(0.5/12 ft) 


= 4.16 Btu/h • ft 2 • °F 
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Discusión Con el fin de satisfacer las restricciones sobre la temperatura del 
bistec durante la refrigeración, el coeficiente de transferencia de calor por con- 
vección debe mantenerse por debajo de este valor. También se pueden satisfa- 
cer las restricciones por medio de un coeficiente de transferencia de calor más 
bajo, pero al hacerlo se extendería el tiempo de refrigeración de manera inne- 
cesaria. 

Se pueden pasar por alto las restricciones inherentes al uso de los diagramas 
de Heisler y las soluciones de un término (o cualesquiera otras soluciones ana- 
líticas) al aplicar los métodos numéricos que se discuten en el capítulo 5. 


TEMA DE INTERÉS ESPECIAL* 


Población 

de microorganismos 



Curva típica de desarrollo de los 
microorganismos. 


MEDIO AMBIENTE 
0 


(è) 



Temperatura Nivel Humcdad 

de oxígeno relativa 

Movimiento 
del aire 

- ► ALIMENTO 


Contenido de agua 
Composición qufmica 
Nivel de contaminación 
Uso de inhibidores 
Nivel de pH 


FIGURA 4-41 

Factores que afectan la velocidad de de- 
sarrollo de los microorganismos. 


Refrigeración y congelacìón de alimentos 

Control de los microorganismos en los alimentos 

Los microorganismos como las bacterias, las levaduras, los mohos y los vi- 
rus se encuentran en el aire, el agua, el suelo, los organismos vivos y los pro- 
ductos alimenticios no procesados, y causan sabores y olores fuera de lo 
común , producción de baba , cambios en la textura y el aspecto y, al final, co- 
rrupción de los alimentos. E1 mantenimiento de los alimentos perecederos a 
temperaturas cálidas es la causa principal de su corrupción y la prevención de 
ésta y de la degradación prematura de la calidad debida a los microorganismos 
es el área más grande de aplicación de la refrigeración. E1 primer paso en el 
control de los microorganismos es entender qué son y los factores que influ- 
yen en su transmisión, desarrollo y destrucción. 

De las diversas clases de microorganismos, las bacterias constituyen la cau- 
sa principal de la corrupción de los alimentos, en especial los húmedos. Los 
alimentos secos y ácidos crean un medio ambiente indeseable para el desarro- 
llo de las bacterias, pero no para el de las levaduras y los mohos. Los mohos 
también se encuentran sobre las superficies húmedas, el queso y los alimentos 
corruptos. En ciertos animales y humanos se encuentran virus especfficos y 
las malas prácticas sanitarias, como la de mantener los alimentos procesados 
en la misma área que los no cocinados, y no tener el cuidado de lavarse las 
manos, pueden causar la contaminación de los productos alimenticios. 

Cuando ocurre la contaminación , los microorganismos empiezan a adaptar- 
se a las nuevas condiciones ambientales. Este periodo inicial lento y sin de- 
sarrollo se llama fase de retardo y la vida en anaquel de un producto alimen- 
ticio es directamente proporcional a la duración de esta fase (figura 4-40). A1 
periodo de adaptación le sigue uno de desarrollo exponencial durante el cual 
la población de microorganismos puede duplicarse dos o más veces cada 
hora, en condiciones favorables, a menos que se tomen medidas sanitarias 
drásticas. E1 agotamiento de los nutrientes y la acumulación de toxinas desa- 
celeran el desarrollo e inician el periodo de muerte. 

La velocidad de desarrollo de los microorganismos en un artículo alimenti- 
cio depende tanto de las caractensticas del propio alimento como de la estruc- 
tura química, el nivel de pH, la presencia de inhibidores y microorganismos 
competidores, del contenido de agua asf como de las condiciones ambientales, 
como la temperatura y la humedad relativa del medio ambiente y el movi- 
miento del aire (figura 4-41). 

Los microorganismos necesitan alimento para crecer y multiplicarse y sus 
necesidades de nutrición son satisfechas con facilidad por los carbohidratos, 


*Esta sección se puede pasar por alto sin pérdida de continuidad. 
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las proteínas, los minerales y las vìtaminas de un alimento. Diferentes tipos de 
microorganismos tienen necesidades diferentes de nutrìción y los tipos de nu- 
irientes de un alimento determinan los tipos de microorganismos que se pue- 
den aìojar en ellos. Los preservatìvos agregados al alimento también pueden 
inhibir el desarrolìo de ciertos microorganismos. Las clases diferentes de mi- 
croorganismos que existen compiten por la misma fuente de alimentos y, por 
consiguiente, la composición de los microorganismos que existen en un ali- 
mento en cualquier instante depende de la composición inicial de ellos. 

Todos los organisnios vivos necesitan agua para crecer y ios microorganis- 
mos no pueden crecer en los alimentos que no están suficientemente húme- 
dos. E1 desarrollo microbiológico en los alimentos refrigerados como las 
('101138 frescas, los vegetales y las carnes se inicia en las superficies expuestas, 
donde es más probable que ocurra la contaminación. La came fresca en un pa- 
quete que se deja en una habitación se estropeará con rapidez, como es proba- 
ble que el Ìector haya advertido. Por otra parte, un canal de came colgado en 
un medio ambiente controlado envejecerá sanamente como resultado de la 
deshidratación en la superfície exterior, lo cual inhibe el desaiTOllo microbio- 
lógico allí y protege el canal. 

E1 desarrollo de los microorganismos en un artículo alimenticio está regido 
por los efectos combinados de las características del alimento y los factores 
ambientales. No se puede hacer mucho con respecto a las características del 
alimento, pero con toda certeza se pueden alterar las condiciones ambientales 
para llevarlas hacia niveles más deseables a través de la calefacción, el enfria- 
miento, !a ventilación, la humidificación, la deshitmidificación y el control 
de los niveles de oxígeno. La velocidad de desarrollo de los microorganismos 
en los alimentos depende principalmente de la temperatura, y el control de 
ésta es el mecanismo más eficaz para controlar esa velocidad. 

E1 mejor desarrollo de los microorganismos ocurre a las temperaturas “cá- 
lidas”, por lo común entre 20 y 60°C. La rapidez de desarrollo declina a las 
temperaturas altas y ocurre la muerte a temperaturas todavía más elevadas, 
por lo general airiba de 70°C para la mayor parte de los microorganismos. El 
enfriamiento es una manera eficaz y práctica de reducir la velocidad de desa- 
rrollo de los microorganismos y, de este modo, la extensión de la vida en ana- 
quel de los alimentos perecederos. Una temperatura de refrigeración de 4°C o 
inferior se considera segura. A veces, un pequefio incremento en ìa tempera- 
tura de refrigeración puede causar un aumento grande en la velocidad de de- 
sarrollo y, por tanto, una disminución considerable de la vida en anaquel del 
alimento (figura 4-42). Por ejemplo, la velocidad de desairollo de algunos mi- 
eroorganismos se duplica por cada 3°C de aumento en la temperatura. 

Otro factor que afecta el desarrollo y la transmisión microbiológicos es la 
kumedad relativa del medio ambiente, que es una medida del contenido de 
agua del aire. En los cuartosfríos debe evitarse la alta humedad relativa, ya 
que la condensación que se forma sobre las paredes y el techo crea ei medio 
ambiente apropiado para el desarrollo y acumulación de mohos. E1 goteo del 
condensado contaminado sobre los productos altmenticios en el cuarto repre- 
senta un riesgo potenciaì para la salud. 

Los diferentes microorganismos reaccionan de manera distinta a la presencia 
de oxigeno. Algunos microorganismos, como los mohos, requieren oxígeno 
para desarrollarse, en tanto que algunos no pueden desarrollarse en presencia 
del mismo. Algunos tienen su mejor desarrollo en ambientes con poco oxige- 
no, en tanto que otros se desarrollan sin importar la cantidad de éste. Por lo tan- 
to, se puede controlar el desarrollo de ciertos irucroorganismos mediante el 
control de la cantidad de oxígeno en el medio ambiente. Por ejemplo, el empa- 
que al vacío inhibe el desarrollo de los microorganismos que requieren oxíge- 


Velocidad 
de desajTollo 



La velocìdad de desarrollo de los mi- 
croorganìsmos en un producto alimcnti- 
cio aumenta en forma exponencial con 
el aumento de la temperatura ambiental. 
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Z Z z 



FIGURA 4-43 

La congeladón puedc deicner el desa- 
rrolío de los mlcroorganì smos, pero no 
los mataría. 



FIQURA 4-44 

Temperaturas de refrigeración y de con- 
gelacíón recomendadas para la mayor 
parte de los alimentos perecederos. 


no. También se puede extender la vida en almacenaniiento de algunas frutas re- 
duciendo el nivel de oxígeno en el cuarto en el que se almacenen. 

Los microorganismos en los productos alìmentidos se pueden controlar 1) 
impidìendo la contaminación al seguir prácticas sanitarias estrictas, 2) mhíbien- 
do el desanollo al alterar las condiciones ambientales y 3) destmyendo los or- 
ganismos por tratamíento con calor o mediante productos químicos, La mejor 
manera de minimizar la contaminación en las áreas de procesamiento de ali- 
mentos es usar fíltros finos de aire en los sistemas de ventilación para capturar 
las partícuias de polvo que transportan las bacterias en el aire. Por supuesto, los 
fíltros deben permanecer secos, ya que en los húmedos se pueden desanroìlar 
microorganismos. Ásimtsmo, el sistema de ventííación debe mantener unapre- 
sión positiva en las áreas de procesamiento de los alimentos para impedir que 
se introduzcan por infíltración contaminantes transportados por el aire, La eli- 
minación de ia condensación sobre las paredes y el techo de la ínstalación y la 
desviación de las bandejas de goteo de la eondensación en las tuberkis de los 
refrigeradores hacia el sistema de drenaje son otras dos medidas preventivas 
contra la contaminación. Los sistemas de goteo deben limpiarse con regulari” 
dad para impedir el desarrollo microbiológieo en eìlos, También debe minimi- 
zarse todo contacto entre los productos alimenticios crudos y los cocinados, y 
estos últimos deben almacenarse eo cuaitos con presiones positivas. Los ali- 
mentos congelados deben mantenerse a -18°C o menos y se debe tener sumo 
cuidado cuando se empacan los productos alimemicios después de ser conge- 
lados 7 con el fin de evitar la contaminación durante el empaque, 

E1 desarrollo de los microorganismos se controla de la mejor manera man- 
teniendo la temperatura y la humedad relativa del medio ambiente en el ran- 
go deseable. Por ejemplo, mantener la humedad relativa por debajo de 60% 
impide el desarrollo de todos los microorganismos sobre las superficies* Los 
microorganismos se pueden destmir calentando el producto alimentício hasta 
temperaturas elevadas (por lo común, arriba de TQ^C), tratándolos con pro- 
ductos quínúcos o exponiéndolos a la íuz idtravioleta o a la radiación solar. 

Se debe establecer una distinción entre supervìvencia y desarrollo de los 
microorganismos. Un microorganismo particular que puede no desarrollarse a 
cierta temperatura baja puede ser capaz de sobrevivir en ella durante mucho 
tiernpo (figura 4-43). Por lo tanto, la congelación no es una manera eficaz de 
matar los microorgamsmos. De hecho, algunos cultivos de microorganismos 
se conservan congelándolos a temperaturas muy bajas. La velocìdad de la 
congelación también es una consideración importante en la refrigeración de 
alimentos, ya que algunos mieroorganismos se adaptan a las bajas temperatu- 
ras y se desarrollan en ellas cuando el enfriamìento es muy lento. 

Refrigeración y congelación de los alimentos 

La viila en almacenamiento de los alimentos frescos perecederos, como las 
cames, ei pescado, los vegetales y las frutas se puede extender durante varios 
días almacenándolos a temperaturas escasamente íuriba de la de congeiación, 
por lo común entre 1 y 4°C. La vida en almacenamiento de los alimentos se 
puede extender durante varios meses congelándolos y almacenándolos a tem- 
peraturas por debajo de la de congelación, por lo común entre -18 y -35°C, 
dependiendo del alìmento en particular (figura 4-44). 

La refrigeracìón retarda los procesos químicos y biológicos en los alimen- 
tos y el deterioro y pérdida de calidad y de nutrientes que los acompafian. E1 
maíz dulce, por ejemplo, puede perder Ia mitad de su contenido inicial de azú- 
car en un día a 21°C, pero sólo 5% de él a 0°C. E1 espárrago fresco puede per- 
der 50% de su contenido de vitamina C en un día a 20°C, pero se hará en 12 
días a 0°C. La refrigeración también extiende la vida en anaquel de los pro- 
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ductos. Por ejemplo, se puede retrasar en tres o más días la primera aparición 
del feo color amarillento del brócoii mediante la refrigeración. 

Los primeros intentos de congelar los artículos alimentìcios condujeron a 
productos de mala calidad debido a los grandes cristales de hielo que se for- 
maron. Se determìnó que la velocidad de la congelación tiene un efecto im- 
portante sobre e) tamano de los cristales de hielo y, por ende, en la calidad, 
textura y las propiedades nutritivas y sensoriales de muchos alimentos. Duran- 
te la congelación lenta, los cristales de hielo pueden Uegar hasta un tamano 
grande, en tanto que durante la congelación rápida, un gran número de crista- 
les de hielo se empiezan a formar a la vez y tienen un tamańo mucho más pe- 
queno. Los cristales grandes de hielo no son deseables yaque pueden perforar 
las paredes de las células, causando una degradacìón de la textura y una pér- 
dida de los jugos naturales durante la descongelación. Se foima una corteza 
con rapidez sobre la capa exterior del producto y sella los jugos, los aromas y 
los agentes que dan el sabor. La calidad del producto también resulta afectada 
de manera adversa por las fluctuaciones en la temperatura del cuarto de alma- 
cenamiento. 

La refrigeración común de alimentos comprende sólo el enfriamiento sin 
cambio de fase. Por otra parte. la congelación de los alimentos comprende ties 
etapas: el enfriamiento hasta el punto de congelación (eliminación del calor 
sensible), la congelación (eliminación del calor latente) y enfriamiento adicio- 
nal hasta la temperatura deseada debajo de la de congelación (eliminación del 
calor sensible del alimento congelado), como se muestra en la figura 4-45. 

Productos de carne de res 

Las reses abiertas en canai en los mataderos deben enfriarse tan rápìdo coma 
sea posìhle hasta una temperatura de más o menos I.7°C 5 con el fìn de redu- 
cir la velocídad de desarrpllo de los microorgamsmòs que pueden estar pre- 
sentes sobre las supertìcies de esos canales y, de este modo, minimizar la 
eoiTupción. Deben seleccionarse los niveies correctos de temperatura, humé - 
dad y movimiento del aire para ímpedir el encogimiento, el endurecimiento y 
la decoloración excesi vos. 

La temperatura profunda del cuerpo de un animal es de alrededor de 39°C, 
pero tiende a elevarse un paf de grados en las secciones de en medio, después 
de la matanza, como resultado del calor generado durante las reacciones bio- 
lógicas que ocuiren en las células. Por otra paile, la temperatura de las super- 
ficies expuestas tiende a caer como resultado de las pérdidas de calon La parte 
más gruesa del canal es el cuarto trasero y eì centro de éste es el último lugar 
en enffiarse durante el proceso de refiigeración. Por lo tanto, se puede moni- 
torear de la mejor manera el enfriamiento del canal introduciendo un termó- 
metro profundamente en la parte central del cutirto trasero. 

Álrededor de 70% del canal de carne de res es agua y se enfría en su mayor 
parte por enfrìamìento evaporatìvo como resultado de la expulsión de la hu- 
medad hacia las supeificies donde ocurre la evaporacíón. Pero este encogi- 
miento se ti aduce en una pérdida de masa comerciable que puede equivaler a 
2% de la masa total, durante un enfrianiiento a lo largo de una noche, Para im- 
pedir una pérdida excesìva de rnasa, los canales suelen lavarse o rociíu se con 
agua antes del enfrìamiento. Con el cuidado adecuado, ei enfriamìento con ro- 
cío puede eliminar el encogimiento del canal casi por completo. 

La masa total promedio de ia came preparada* que normalmènte se divìde 
en dos, es de alrededor de 300 kg y el ealor específico promedio del canal es 
de más o menos 3.14 kJ/kg ■ °C (labla 4-6). E1 cuarto de enfriamiento debe te- 
ner una capacidad igual a la de la matanza diaria del rastro. la cual puede ser 
de varios cientos. Un canal de came de res se lava antes de que entre en el 


Tempcrattira 



FÌGURA 4-45 

Curva de congelación típica de un 
producto alimenticio. 


TABLA 4-6 

Propiedades térmicas de la carne 
de res 

Cantìdad 

Valor típico 

Densìdad promedio 

1 070 kg/m 3 

Calor específico 


Arriba de la 


congeíación 

3.14 kJ/kg ■ Q C 

Abajo de ta 


congelacíón 

1.70 kJ/kg ■ °C 

Punto de congelacíón 

-2J Q C 

Calor latente de fusión 249 kJ/kg 

Conductivídad 

0.41 W/m ■ °C 

térmica 

[a 6X) 
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FfGURA 4-46 

Curva típica de enfriamiento de una res 
abierta en canal en los cuartos de enfria- 
miento y conservación a una temperatu- 
ra promedio de 0 Ú C (tomado de 
ÀSHRAE, Handbook: Refńgeration, 
Ref. 3,Cap. ll,Fig. 2). 
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cuarto de enfriamiento y absorbe una gian cantidad de agua (alrededor de 3.6 
kg) en su superfíeie durante ei proceso de tavado. Sin embargo, esto no repre- 
senta una ganancía neta de masa, ya que se pierde por goteo o evaporación en 
el cuarto de enfriamiento durante el proceso, fdeaìmente, el canat no gana ní 
pierde peso neto a medida que se enfría en dicbo cuarto. Sin embargo, en rea- 
lidad pierde alrededor de 0.5% de la masa total en el cuarto de conservación, 
a medida que sigue enfriándose* La pérdìda real de producto se determina al 
pesar en primer lugar el canal seco, antes del lavado y, a continuación, se pe- 
sa una vez más después de que se enfría* 

La teinperatura del aire refrigerado en el cuarto de enfríamiento de !os ca- 
nales de res debe ser sufícientemente atta para evitar la congelactón y la deco- 
Ìoradón en las superficies exteriores del canal. Lo anterior requiere un largo 
tiempo de residencìa en dicho cuarto para que tos grandes canales logren en- 
friarse hasta la temperatura deseada* Los canales de res sólo se enfrían en 
forma parcial luego de una permanencia de una noche en el cuarto de enfrìa- 
miento. La temperatura de un canal cae de 1 J a 7°C, en la superficie, y hasta 
más o menos 15°C en ias partes de en medio del cuarto trasero, en 10 h + Se re- 
quiere de otro día o dos en el cuarío de conservacién, mantenido a una tem- 
peratura entre 1 y 2°C, para completar el enfriamiento y la iguaiación de la 
temperatura. Pero los canales de cerdo se enfrían por completo durante ese 
periodo porque su tamaho es menon La circulación del aire en el cuarto de 
conservación se mantiene en niveies mínimos con el fin de evitar la pérdida 
excesiva de humedad y la decoloracióm La carga de refrígeración en el cuar- 
to de conservación es mucho menor que en el de enfríamiento y, como conse- 
cuencia, requiere un sistema más pequeno de reírígeración. 

Los canales dirigidos a mercados distantes se embarcan al día siguienie de la 
matanza en camiones refrigerados, donde se reaiiza el resto del enfriamiento. 
Esta prácíica hace posible entregai' carne fresca a tiempo a largas distaneìas. 

En la figura 4-46 se muestra la variación en la temperatura del canal de res 
durante el enfriamiento. Inicialmente, el proceso de enfriamiento es domina- 
do por ta transferencia de calor semible. Note que la temperatura promedio 
del canal se reduce en atrededor de 28°C (de 36 a 8°C) en 20 h, La velocidad 
de enfriamiento del canal podría aumentarse al bajar la temperatura del aire 
refrigerado y amnentar ìa velocidad del aire ? pero ese tipo de medidas también 
aumenta el riesgo de congelacìón superficial. 

La mayor parte de las cames se juzgan en relación con su suavìdad y la 
conservacíón de ésta es una consideración importante en la refrigeración y 
congeiamiento. La came consta principalmente de haces de dìminutas fibras 
musculares hacinadas en ei Ìnterior de largas hiteras de tejìdos conjuntivos que 
las mantienen juntas, La suavidad de cierto corte de came de res depende de 
su ubicación, la edad y la actividad det animal. Los cortes tomados de la sec- 
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ción relativaineníe inactiva de la espina dorsal del animaì, como el lomo, el fì- 
lete y las costillas de primera calidad son más suaves que las partes activas, 
como las piemas y el cuello (figura 4-47), Entre más activo sea el animal, 
habrá mayor canlidad de tejido conjunlivo y más dura será la came. Sìn em- 
bargo, la camc de un animal viejo tíene mas sabor y se prefíere pai'a el estofa- 
do, ya que la dureza de la came no plantea un problema para la cocción con 
calor húmedo, como sucede al heivìr. E1 colágeno proteínico, que constituye 
el componente principal del tejido conjuntivo, se abianda y disuelve en me- 
dios ambientes calientes y húmedos y, de manera graduaf se transforma en 
gelaíim y ablanda la carne. 

E1 viejo dicho “se debe cocinar un animal imnediatamente después del sa- 
crificio o esperar por lo menos dos días” tiene niucho de verdad. Las reaccio- 
nes biomecánìcas en el músculo continuan después deì sacrifìcio hasta que 
dismínuye la energía suminìstrada al mismo para realizar trabajo. E1 musculo 
entonces se pone rigido y se presenta el rigor moríts. Este proceso empieza 
varias horas después de que se sacrificó el animal y dura de 12 a 36 h más, 
hasta que entran en acción las enzímas y se suavizael tcjído conjuntivo, como 
se muestra en lafigura 4-48. Transcurren alrededor dc siete días para comple- 
tar la suavizacìón de manera natural en las instalaciones dc almacenamiento 
mantenidas a 2°C La estimulación eléctrica también hace quc la carne se sua~ 
vice. Pai a evitar la dureza, la carne fresca no debe congelarsc antes de que ha- 
ya pasado el rigor mortis. 

Es pi’obable que el lector hava adveitido que los bisteces están suaves y son 
más sabrosos cuando están calìentes, pero se endurecen a medtda que se em 
frían. Esto se debe a que la gelatina que se formó durante la cocción se espe- 
sa conforme se enfría y la carne pierde su suavidad. De modo que no debe 
sorprender que los restaurantes de primera clase sirvan su bistec sobre placas 
gruesas calientes que lo mantienen a alta temperatura durante un liempo pro- 
longado. Asimismo, el cocimiento abìanda el tejido conjuntivo pero endure - 
ce las fìbras del musculo. Por lo tanto, asai' con bajo calor durante un tiempo 
prolongado da por resultado un bistec duro. 

Las carnes de diversas variedades que se pretende almacentLr durante un 
liempo prolongado deben congelarse con rapidez con el fm de neducir la co- 
rrupcìón y conservar la calidad. Quizá el primer pensamiento que víene a la 
mente pttra congelar un paquete de carne es colocarlo en el congelador y es- 
perar. Pero, en este caso, el tiempo de congelación es demasìado largo , en es- 
pecíal para cajas grandes. Por ejemplo, la temperatura en e! centro de una caja 
de 4 cm de profundidad que contiene 32 kg de diversas carnes puede ser tan 
elevada corno 16 D C después de 24 h de haberla colocado en un congelador a 
-30°C. Se puede acortar considerabiemente e! tieinpo de congelación de las 
cajas grandes poniendo algo de hìelo seco dentro de ellas, 

Un método más efìcaz de congelación, llainada enfriamiento rápido , com- 
prende el uso de temperaturas más bajas del aíre, -40 a -30°C, con velocL 
dades más aìtas de 2.5 m/s hasta 5 m/s sobre et producto (figura4-49). La tem- 
peratura interior debe bajarse hasta -4°C, para los productos que se van a 
transferir a un congelador de almacenamiento, y hasta -18°C para aquellos 
que se van a embarear de inmediato. La veiocidad de congelación depende del 
material de empaque y de sus propiedades aislantes, del espesor de las cajas 
más grandes, dei tipo de carne y de la capacidad dei sistema de refrigeración. 
Note que la temperatura del aire se elevará de manera excesíva durante ias eta- 
pas iniciales de la congelación y aumentará el tìempo para realìzarla sí la ca- 
pacidad del sistema es ínadecuada, Un sistema más pequeno de refrìgeración 
resultará óptimo sí se va a usar hielo seco en los paquetes. E1 encogimiento 
durante la congelación varía entre 0.5 y 1% aproximadamente. 



Cudlo Cosiiìla Lomo Fílete 


r laneo 


Brazudo Falda 


trasero 

flGURA 4-47 

Diversos cortes de la carne de res 
(tomado de National Livestock 
and Meat Board), 



Tìempo en días 

FIGURA 4-48 

Variación de la suavidad de la carne 
almacenada a 2°C con cl tiempo después 
de la matanza. 


Congelador de carne 



FIGURA 4-49 

EI tiempo de congelación de la came se 
puede reducir de manera considerable 
mediante aíre a baja temperatura y alta 

velocidad. 
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TABLA 4-7 

Vida en almacenamíento de produc- 
tos congelados de carne a diferentes 
temperaturas de almacenamíento 
(tomado de ASHRAE Handbook; 
Refngeration , Cap, 10, tabla 7) 

Vida en aimacena - 
m/enfo, meses 




Producto 

— 12°C 

-18°C 

-23°C 

Carne de res 

4-12 

6-18 

12-24 

Cordero 

3-8 

6-16 

12-18 

Ternera 

3-4 

4-14 

8 

Puerco 

2-6 

4-12 

8-15 

Carne de res 
en reba- 

nadas 

3-4 

4-6 

8 

Alimentos 

cocidos 

2-3 

2-4 



Conge- 

lador 

-23°C ' 

Platafdrma 

refngerada 

i.5°C 

Puerta 
| deslizante 

Camión 

refTÍgerado 




II 


FIGURA 4-50 

Una plataforma refrigerada para cargar 
atiículos congelados a un camión refri- 
gcrado. 


Aun cuando eì punto promedio de congelación de la came magra se puede 
tomar como -2°C, con un calor latente de 249 kJ/kg, debe recordarse que la 
congelación ocurre sobre un mngo de temperatura , presentándose la mayor 
parte de ella entre -1 y -4°C Por lo tanto, enfriar la came dentro de este ran- 
go de temperatura y elìminar el calor iatente consume la mayor parte del tiem- 
po durante la congelacíón. 

La came se puede conservar a una temperatura intema de -2 a -1°C, para 
uso local y almacenamiento durante una semana. La came debe congelarse y 
almacenarse a temperaturas mucho más bajas para almacenamiento de largo 
plazo . Entre más baja sea la temperatura de almacenamiento* más larga será la 
vida en almacén de los productos de came, como se muestra en la tabla 4-7. 

La temperatura ìnlerna de los canales que entran en las secciones de enfria- 
miento varía desde 38 hasta 41°C, para los cerdos, y desde 37 hasta 39°C, pa- 
ra los corderos y becemos. Tfanscurren alrededor de 15 h para enfriar los 
cerdos y becerros hasta la temperatura recomendada de 3 a 4°C. La tempera- 
tura del cuarto de enfriamiento se mantiene desde -1 hasta 0°C y la diferencta 
de temperatura entre el refrigerante y el aire de enfriamiento se conserva en al- 
rededor de 6°C. E1 aire se hace circular con utia velocìdad de más o menos 7 
a 12 cambios por hora. Los canales de corderó se enfrían hasta una tempera- 
tura de I a 2°C, lo cual requiere alrededor de 12 a 14 h t y se mantienen a esa 
temperatura con on 85 a 90% de humedad relativa hasta que se embarcan o 
procesan. La velocidad recomendada de la circulación de aire es de 50 a 60 
catnbios por hora durante las primeras 4 a 6 h, la cual se reduce posteriormen- 
te hasta 10 a 12 cambios por hora. 

La congelación no parece afectar rnucho el sabor de la came, pero sí la ca - 
lidad de varias maneras. La velocidad y la lemperatura de congelación pue- 
den influir en el color, la suavidad y ei goteo, La congelación rápida aumenta 
la suavidad y reduce el daho a los tcjidos y la cantidad de goteo posterior a la 
descongelación. E1 almacenamiento a bajas temperaluras de congelación eau- 
sa cambios signilìcativos en la grasa animaL EI puerco congelado experimen- 
la más cambios indeseables durante el almacenamiento debido a su estmctura 
grasosa y, como consecuencia, su periodo aceptabìe de almacenamiento es 
más coito que el de la res, la temera o el cordero. 

Las instalaciones de aimacenamiento de came suelen tener una plataforma 
de embarque refrigerada donde se forman y embarcan los pedidos. Esas pla- 
taformas evitan que el valioso espacio de almacenamiento sea usado para fí- 
nes de embarque y suministran un medio ambiente de trabajo más aceptable 
para ios empleados, Las plantas de empaque en las que se embárean canales 
completos o medios canales en grandes cantidades puede ser que no necesiten 
una plataforma de embarque; para esos casos, a menudo resulta adecuada una 
puerta para salida de ìa carga. 

Una pjataforma de carga refrigerada, como la que se muestra en la figura 
4-50, reduce la carga de refrigeracìón de los congeladores o enfriadores e ìnv 
pide las fluctuaciones en la temperatura en el área de almacenamiento. Con 
frecuencia resulta adecuado mantener las plataformas de embarque a una tem- 
peratura de entre 4 a 7°C, pai a los enfriadores, y más o menos a i .5°C para los 
congeladores. E1 punto de rocío del aire de la platafonna debe estar por deba- 
jo de la temperatura del producto para evìtar la condensación sobre la superfì- 
cie de los productos y la pérdida de calidad. La velocidad del flujo de aire a 
través de ias puertas de carga y otras aberturas es proporcional a la raíz cua- 
drada de la diferencia de temperatura y, por tanto, la reducción a la mitad de 
esta diferencia en la abertura, conservando la platafomia de carga a la tempe- 
ratura promedio, reduce la velocidad del ílujo de aire hacia ella y, de este mo- 
do, haeia el congelador en I \/03 = 0.3, o sea, 30%* Asimismo, el aire 
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que floye hacia el congelador ya está enfriado hasta alrededor de 1.5°C por la 
unidad de refrigeración de la plataforma, lo cual representa más o menos 50% 
de la caiga de enfriamiento del aire entrante. Como consecuencia, el efecto 
neto de la plataforma de embarque refrigerada es una reducción de la cargci 
por ìnfiltración del congelador en aJrededor de 65%, puesto que 1-0.7 X 0.5 
= 0.65. La ganancia neta es igual a la diferencia entre la reducción de la car- 
ga por mfiltracíón del congelador y la carga de refrigeración de la plataforma 
de embarque. Note que los refrigeradores de la plataforma operan a tempera- 
turas mucho más altas (1.5°C, en lugar de aìrededor de -23°C), por lo tanto, 
coosumen mucho menos potencia para la misina cantidad de enfriamiento. 


Productos de aves de corral 

Los productos de aves de corral se pueden conservar por enfrìamìento con 
hìelo hasta una temperatura de 1 a 2°C ? o enfriamientoprofundo hasta alrede- 
dor de -2°C, para almacenamientos de corta duración, o bien 5 congelándolos 
hasta -18°C, o por debajo de esta temperatura, para almaeenamiento a largo 
plazo. Las plantas de procesamiento de aves de corral están por completo au- 
tomatìzadas y el tamaho pequeno de las aves hace factible la operación me- 
diante una línea continua con transportador. 

En primer lugar, con corriente eìéctrica se hace perder el sentido a las aves, 
antes de cortarlas, para evitar la lucha. Después de 90 a 120 s de tiempo de 
sangrado, se escaldan sumergiéndolas en un tanque con agua caliente, por lo 
coimm entre 51 y 55°C, hasta por 120 s, para aflojar las plumas, enseguida se 
quitan por medio de máquinas que las arrancan y eì ave sin vísceras se lava 
por completo antes de enfriaila. La temperatura intema de las aves varía de 24 
a 35°C después del lavado, dependiendo de las temperaturas del aire ambien- 
te y del agua de lavado, así como de la duración de éste. 

Para controlar el desarrollo microbiano, las reglamentaciones de la USDÀ 
requieren que el ave se enfrie hasta 4°C o menos, en menos de 4 h, para las 
que poseen menos de 1.8 kg; en menos de 6 h, ptira las de 1.8 a 3.6 kg; y en 
menos de 8 h, para aquellas de más de 3.6 kg. En la actualìdad no es difícil 
cumplir con estos requisitos, ya que el lento enfriamiento por aire ha sido 
reemplazado en gran parte por el rápido enfńamiento por inmersión, en tan- 
ques de hielo semiderretido. E1 enfriamiento por inmersión tiene eì beneficio 
adícionaì de que no sólo previene la deshidratación sino que causa una absor- 
ción neta de agua y, por consiguiente, aumenta la masa del producto comer- 
ciable. E1 enlxiamiento por aire de las aves no empaeadas puede causar una 
pérdida de humedad de 4 a 15% (figura 4-51). E1 enfriamiento con rocío de 
agua puede caúsar una absorción de humedad de hasta 4%. La mayor parte 
dei agua absorbida se mantiene entre la came y la piel, y los tejidos conjunti- 
vos de ésta. En el enfriainiento por ìnmersìón se pierden algunos sólidos soíu- 
bles del ave, que se van al agua, pero la pérdida no tiene efeeto significativo 
sobre el sabor. 

En la actualidad muchos de los enfriadores en los que se emplea un tanque 
de hielo semiderretido han sido reemplazados por enfriadores por inmersión en 
hìelo semidenetido del tipo de flujo contìnuo. Este tlpo de enfriadores pueden 
reducir la temperatura intema del ave de 32 hasta 4°C en alrededor de 30 mi- 
nutos, a razón de htLsta 10 000 aves por hora. Las necesidades de hielo depen- 
den de las temperaturas de entrada y de salida del canal y del agua, pero suele 
ser adecuado 0.25 kg de hielo por kg de canal. Sin embargo, la contamìnacìón 
bacteriana, como la salmonela, es una preocupación ai aplicar este método y 
es posible que sea necesario clorar el agua pai’a controlar la contaminación. 

La suavidad es una consideración importante para los productos de aves de 
corral, como también la es para la came roja, y conservarla es una considera- 




E1 enfriamiento por aire causa deshidra- 
tación y, por consíguiente, pérdida de 
peso en el ave, en tanto que el enfrìa- 
miento por inmersión causa una ganan- 
cia en peso como resultado de la 
absorción de agua. 
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Vida en almacenamìento (días) 



FIGURA 4*52 

La vida en aimacenamiento de las aves 
freseas decrece en forma exponencial aì 
aumentar la temperatura de almacena- 
miento. 



-84 -73 -62 -51 -40 -29 -18 -7 


Temperatura del aire s grados Celsiuíi 

Nota: E1 tíempo de congelacìón es el intervalo 
requerido para que la temperatura caíga desde 0 
hasta -4°C. Los valores son para pollos de 2.3 a 
3.6 kg, con temperatura inicial de 0 a 2°C y con 
una veloddad del aire de 23 a 2.8 m/s. 

FIGURA 4-53 

Variación del tiempo de congelación de 
las aves con la temperatura dei aire. 


ción importante en el enfrtamiento y ía congelación de aves. Las aves cocidas 
o congeladas antes de pasar por el rigor mortis permanecen muy dnras. La 
suavízación natural se inicia pronto después del sacrificio y se completa en 
menos de 24 h cuando las aves se mantienen a 4°C La suavizaeión es rápida 
durante las primeras tres horas y se desacelera de allí en adelante. La inmer- 
sión en agua calìente y el corte en el músculo influyen de manera adversa en 
la suavización. Se ha observado que ia temperatum de escaldado o la dura- 
ción de este proceso aumentan la dureza y, asimismo, se ha observado que la 
reducción de ese tiempo aumenta la suavidad. La acción de golpeo de las rná~ 
quinas mecánicas para desplumar causa un endurecimiento considerable, por 
eilo, se recomienda que el desplumado se reaiice después de la suavización. 
Cortar ei ave en trozos antes de que se complete la suavizadón natural la en- 
durece de manera considerable. Por lo tanto, se recomienda cortar después de 
la suavización. E1 enfriamiento rápido de las aves también puede endurecer- 
las. Se encuentra que el proceso de suavización se puede acelerar considera- 
blemente por un proceso patentado de hacer perder el conocímiento a las aves 
con corriente eléctrica. 

Los productos de aves de corral son ìntensamente perecederos y, como con- 
secuencia, deben conservarse a !a íemperatura más baja posible con el fin de 
maximízar su vída en anaquel, Los estudios han demostrado que las poblacìo- 
nes de ciertas bacterias se dupltcan cada 36 h a -2°C, cada 14 h a 0°C, cada 
7 h a 5°C y en menos de 1 h, a 25°C (figura 4“52f Los estudios también han 
demostrado que los conteos bacterianos totaìes en las aves conservadas a 2°C 
durante 14 días son equivalentes a las conservadas a 10°C durante 5 días o a 
24°C durante un día, También se ha encontrado que las aves conservadas 
a “1 °C tuvieron 8 días de vida adicíonal en anaquel por encima de las conser- 
vadas a 4°C. 

E1 desarroilo de los microorganismos sobre las supetflcies de las aves cau- 
sa el desarrollo de un olor desagradable y de baba bacteriana* Entre más al- 
ta es ia cantìdad inicial de contamínación bacteriana, con mayor rapidez 
ocurre la formación de baba* Por lo tanto, las buenas prácticas sanítarias du- 
rante el procesamiento, como la limpieza frecuente del equipo y el lavado de 
los canales, son tan ìmportantes como la temperatura de almacenamíento pa- 
ra ampliar la vida en anaquel, 

Las aves de corral deben congeiarse con rapìdez para garantizar un aspecto 
ligero y atractivo. Las aves que se congelan con lentilud se ven oscuras y de- 
sarrollan grandes cristales de hieìo que danan los tejidos, Los cristales de hie* 
lo que se forman durante la congelación rápida son pequenos. Retrasar la 
congelación de las aves causa que los eristales de hìeio se vuelvan más gran- 
des. Se puede realizar la congelación rápida por medio de aire forzado a tem- 
peraturas de -23 a -40°C y velocidades de 1.5 a 5 m/s en congeladores en 
túnel con ráfaga de viento. La mayor parte de las aves se congehm de esta ma- 
nera. Àsimisnio, las aves empacadas se congelan más rápido sobre anaqueles 
abìertos que dentro de cajas. Los paquetes de aves deben congelarse en cajas, 
y resulta conveniente dejar las cajas abiertas o cortar oiificios en ellas en la di- 
reeción del flujo de aire durante la congelación. Para obtener ios mejores re- 
sultados, el túnei con ráfaga de viento debe estar completamente cargado a 
través de su sección transversal con un espaciamiento paiejo entre los produc- 
tos para garantizar un fìujo uniforme deì aire alrededor de todos los lados de 
los paquetes. En la fígura 4-53 se inuestra el tiempo de congelación de las 
aves en fnnción de la temperatura del aire refrigerado. En ia tabia 4-8 se dan 
las propiedades térmicas de ias aves de conal. 

Otros métodos de congelación de las aves incluyen lacompresión entre pla- 
casfrías, la inmersìón en un líquido refrigerado, como glicol o salmuera de 
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FIGURA 4-54 

Variacìón de la temperatura de las pe- 
chugas de pavos de 6.8 kg, inicial- 
mente a 1°C, con la profundidad, 
duranie el enfriamiento por inmersión 
a -29°C (tomado de van der Berg y 
Lentz, Ref. 11). 


cloruro de calcio, y el enfńamiento criogénico con nitrógeno líquido, Las aves 
se pueden congelar en varias horas mediante las placas fnas. Se pueden obte- 
ner velocidades de congelación muy altas por la inmersión de las aves empa- 
cadas en una salmuera a baja temperatura. E1 tiempo de congelación de las 
aves en salmuera a -29°C puede ser tan bajo eomo 20 min, dependiendo del 
tamaho del ave (figura 4-54). La congelación por ìnmersión también produce 
una aparìencia ligera muy atractiva y las altas velocidades de transferencìa de 
calor hacen factible la operación en línea continua. También tiene un costo ini- 
cial y costos de mantenimiento más bajos que el aire forzado, pero las infiltra- 
ciones en los paquetes a través de algunos orificios o grietas pequenos siguen 
siendo una preocupación. E1 coeficiente de transferencia de calor por convec- 
eión es de 17 W/m 2 - °C, para aire a -29°C y 2.5 in/s, en tanto que es de 170 
W/m 2 ■ °C, para la salmuera de cloruro de sodio a -18°C y a una velocidad de 
0.02 m/s. A veces se usa nitrógeno líquìdo para congelar la corteza de los pro- 
ductos de aves de conal hasta -73°C. À continuación, la congelación se com- 
pleta con aire en un cuarto de conservación a “23°C 

Los productos de aves de corral empacados de modo adecuado se pueden 
almacenar hasta alrededor de un ano a temperaturas de -18°C o menores. La 
vida en almacenamiento cae considerablemente a temperaturas más elevadas 
(pero todavía por debajo de la de congelación). Cuando las aves se congelan 
durante demasiado tiempo, se tienen cambios significativos en el sabor y el ju- 
go y se desarrolla un olor a rancio. Las aves congeladas se pueden deshidratar 
y expeomentan queinadura del congelador, lo cual deteriora el aspecto vi- 
sual del producto y causa endurecimiento del área afectada. La deshidratación 
y, por consiguiente, la quemadura del congelador se pueden controlar por hu- 
mìdìficacìón, dìsmìnución de la temperatura de almacenamiento y empacan- 
do el producto con una película impermeable. Se puede ampliar la vida en 
almacenamiento empacando las aves en un medio ambiente libre de oxígeno. 
Los conteos bacterianos en los productos congelados precocidos pueden con- 
servai*se en niveles seguros, ya que es posíble que las bacterias no se destru- 
yan por completo durante eì proceso de recalentaimento en el hogar. 

Las aves congeladas se pueden descongelar en el aire ambiental, en agua, 
en el refrigerador o en el homo sin diferencia significativa en el sabor. Las 
aves grandes, como el pavo, deben descongelarse de manera segura inante- 
niéndolos en el refrigerador entre 2 y 4°C, durante 2 a 4 días, dependiendo de 
su tamano. También se pueden descongelar sumergiéndolos en agua fria, en 
un recìpiente grande, durante 4 a 6 h, o metiéndolos en una bolsa de papel. Se 
debe tener cuidado en conservar/ra la superfipie del ave para minimizar el 
desarrollo microbiológico al descongelar en el aire o en el agua. 


TABLA 4-8 

Propìedades térmicas de las aves 
de corral _ 

Cantidad_Valor típico 


Densidad promedio: 

Músculo 
Piel 

Calor específico 
Arrìba de la 
congelación 
Abajo de la 
congelación 1.55 kJ/kg ■ Q C 
Punto de congelacíón -2.8X 
Caìor latente de fusión 247 kJ/kg 
Conductividad térmica: ten W/m ■ Q C) 
Músculo de la 


1 070 kg/m 3 
1 030 kg/m 3 


2.94 kJ/kg ■ X 


pechuga 

Múscuío oscuro 


0.502 a 20X 
1,384 a -2QX 
L506 a -40X 
1,557 a -40X 
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EJEMPL04-12 Enfriamiento de canales de res 
en una planta de carne 



Esquema para el ejemplo 4-12, 


E1 cuarto de enfriamiento de una planta de carne tiene un tamano de 18 m x 
20 m x 5.5 m y una capacidad de 450 canales de res, Las potencías consumì- 
das por los ventiladores y las luces del cuarto son de 26 y 3 kW, respectívamen- 
te T y el cuarto gana calor a través de su cubìerta a razón de 13 kW. La masa 
promedìo de los canales es de 285 kg. Las canales entran al cuarto a 36X, 
después de que se han lavado para facilitar el enfriamìento evaporatìvo, y se en- 
frían hasta 15°C en 10 h, Se espera que el agua se evapore a razon de 0.080 
kg/s. El aire entra en la sección del evaporador de! sistema de refrigeracìón a 
Q.7°C y sale a -2°C. El lado del aire del evaporador tiene gran cantidad de ale- 
tas y el coeficiente total de transferencia de calor del evaporador, basado en el 
iado del aire, es de 20 W/m 2 ■ °C. Asìmismo, la diferencia promedio de tempe- 
ratura entre el aire y el refrigerante que está en el evaporador es de 5,5°C. De- 
termine a) la carga de refrigeracìón de! cuarto de enfrìamiento, b} el gasto 
vGlumétrico de aire y c ) et área superfícíai de transferencia de calor del evapo- 
rador en el lado del aire s si se supone que todo el vapor y la niebla que están en 
el aire se congelan en el evaporadon 

SOLUCIÓN Se consídera e! cuarto de enfriamiento de una planta de carne con 
una capacìdad de 450 canates de res. Se deben determinar la carga de enfria- 
rniento, el gasto de aire y el área de transferencìa de cator del evaporador, 
Suposiciones 1 El agua se evapora a razón de 0,080 kg/s, 2 Toda la humedad 
que está en el aíre se congeía en el evaporador. 

Propiedades E! calor de fusión y el calor de vaporización del agua a 0°C son de 
333.7 kJ/kg y 2 501 kJ/kg (tabla A-9), La densìdad y el caior espedfico del ai- 
re a 0°C son 1,292 kg/m 3 y 1.006 kJ/kg - °C (tabla A-15). También, a partír de 
la relación dada en la tabla A-7b P se determina que el calor específico del ca- 
nal de res es 

c p = 1.68 + 2.51 X (contenido deagua) = 1.68 + 2.51 X 0.58 = 3.14kJ/kg - °C 

Análisis a) En la figura 4-55, se da un esquema dei cuarto de enfriamiento. La 
cantidad de masa de carne de res que es necesario enfriar por unidad de tìem- 
po es 


nìjzs = (Masa total de carne de res enfnada)/(Tiempo de enfriamiento) 
= (450 canaJes)(285 kg/canal)/(10 X 3 600 s) = 3,56 kg/s 


La carga de refrigeración de los productos se puede concebir como la energía 
que es necesario elímìnar de la carne de res P conforme se enfría de 36 hasta 
15°C, a razón de 3.56 kg/s y se determina que es 

= (mCA7) res = (3,56 kg/s)(3.14 kj/kg ■ °C>(36 - i5)°C = 235 kW 

Entonces la carga totaf de refrigeradón deí cuarto de enfríamiento queda 


QtoiaU cuartode enfnaniíento ~^~ Gvcmìlftdor ~^~ Q lutes Q gítrtftudíi de calor 

- 235 + 26 + 3 + 13 = 277 kW 


La cantidad de enfriamíento del canal debida a! enfriamìento evaporativo del 
agua es 


Gns, evaporatívo = (mfygXg ua = (0.080 kg/s)(2 501 kJ/kg) = 200 kW 

lo cual es 200/235 = 85% de la carga total de enfrìamiento de los productos. 
ES 15% restante del calor se transfiere por conveccíón y radiación. 
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b) El calor se transftere hacia el aìre a la razón determinada en los párrafos an- 
teriores y, como resultado, la temperatura del aìre se eleva de -2 Q C hasta 
0,7°C. Por 1o tanto, el gasto de masa de aìre es 

. _ 277kW _ =imnfc . 

Waiw (c p ir aire ) (1,006 kj/kg ■ °C)[0.7 - (—2)°CJ 1UZ - UK ^ /S 

Entonces el gasto volumétrico de aire queda 


Púirc 


102 kg/s 
L292 kg/m 3 


= 78.9 itiVs 


c) Normalmente, la carga de transferencta de calor del evaporador es la misma 
que la de refrigeracióm Pero F en este caso, el agua que entra en el evaporador 
como líquido se congela cuando 1a temperatura cae hasta -2°C y el evaporador 
también debe eliminar el calor latente de congelación, que se determina a par- 
tir de 

ècongd^iún = (íAA lattnJagu. = (0.080 kg/s)(333,7 kJ/kg) = 27 kW 


Por lo tanto r la razón total de eliminación de calor en el evaporador es 


Q ev aporador 


Q 


itital, cuúho dc cnfriajníento 


+ Gcongdaciín = 277 + 27 = 304 kW 


Entonces, se determina el área superficial de transferencia de calor del evapo- 
rador en el lado del aìre a partir de Q^ a[lB , 3<i0 , = ( UA) laá0 de i aiw A T, 

è e v ap0 rato_ 304 000 W , , 

^ ~ UAT “ (20W/m 2 ■ °C)(5.5°C) " m ' 


Es obvio que debe usarse una superficie con aletas para proporcionar un área 
superficial tan grande en el lado del aire. 


RESUMEN 


En este capítulo, se consideró la varíación de la temperatura 
con el tiempo así como con la posición en sistemas unidimen- 
sìonales y multidimensionales. En primer 'lugar, se consìdera- 
ron los sistemas concentrados, cn los que la temperatura varfa 
con el tiempo pero permanece uniforme a través del sistema en 
lodo mornento, La temperatura de un cuerpo concentrado de 
forma arbitraria de masa m, volumen V , área superficial A xt 
densidad p y calor específico c p , Ìnicialmente a una tempcratu- 
ra umforme 7), que se expone a convección en el instante / = 0 
en un medio a la temperatura 7*, con un coefìciente de transfe- 
rencia de calor /?, se expresa como 

T;-T x 


donde 


hA s k 

pc F V pc^ 


(l/s) 


T(t) de un cuerpo en el instante t o, de modo altemativo, eí 
tiempo t requerido para que la temperaiura alcance un valor es- 
pecificado T(t). Una vez que se disponga de la temperatura T(t) 
en el instante se puede determinar la razón de la transferen- 
cia de calor por convección en ese instante, a paitìr de ìa ley de 
Newton del enfriamiento, como 

Q(t) = hA s [7(0 - 7J (W) 

La cantidad totai de transferencìa de calor entre el cuerpo y el 
medio circundante durante el intervalo de tiempo de / = 0 has- 
ta t es slmplemente el cambio en el contenido de energía del 
cuerpo; 


Q = rnc p Vm “ T f ] (kJ) 

La cantidad de transferencia de calor alcanza su límite superior 
cuando el cuerpo Uega a la temperatura 7 X de los alrededores. 
Por lo tanto, la transferencia de calor maxima entre el cuerpo y 
los alrededores es 


es una cantidad positiva cuya dimensión es (tìempo)" 1 . Se pue- 

de usar esta relación con el fin de determìnar la temperatura fimáx = mc p “ T^) (kJ) 
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E1 error en el que se inciirre en d análisis de sistemas concen- 
irados es despreciable cuando 

hL 

Bi = < 0,1 

donde Bi es el número de Biot y L c = VìA s es ia longítnd carac- 
terfstica. 

Cimndo el análisis de sistemas concentrados no es apiicable, 
se puede determinar la variación de la temperatura con la posi- 
ción así como con e] tiempo por medio de los diagramas de 
temperatura tramìtana dados en las figuras 4-15,4-16,4-17 y 
4-29, para una pai ed plana grande. un cilindro largo, una esfe- 
ra y un medio semiinfinilo, respeciìvamente. Estos diagramas 
son aplicables para la transferencia unidtmensional de calor en 
esas confíguraciones geométricas. Por lo tanto, su uso queda li- 
mitado a skuaciones en las cuales el euerpo está inicialmente a 
una temperatura unìforme, todas ìas superficies están sujetas a 
Ìas mismas condidones térmicas y el cuerpo no genera calor, 
También se pucden usar estos diagramas para deierminar la 
transfercncia de calor tolal del cuerpo hasta un ìnstanie especi- 
ficado L 

A1 usar una aprúximación de un término, las soluciones de 
los problemas unidimensionales dc conducción del ealor en ré- 
gimen transitorio se expresan analíticamente como 


Pared plana: 
Cìlindro: 

Esfera: 


T(x\ f) — T x . 2 
6 ?smi = T _ T cos (Kx/L) 

T(>\ t) ~ T, 


0 d , Tj _ ^ 


= A { e-X'UKr/r,) 


_ T(r, 0 - T x _ t sen (X]/7r 0 ) 
'** T, - T„ 


\,r/r„ 


donde las constantes A, y son sólo funciones áei número Bi t 
en ia tabla 4-1 se da una lìsta de sus vaiores eonlra este ndme- 
ro, píira las tres configuraciones geométricas, E1 error en el que 
se incLiiTe en las soluciones de un término es menor a 2% cuan- 
do r > 0 , 2 . 

Por medio de Ìas sohiciones de un término, las transferencias 
de calor fraccíonarias en las dìferentes configuraciones geomé- 


tricas se expresan como 


Pared plana: 

(£L“ 

sen X t 

Cìlindro: 

L a ) 

200,ci, C 

Esfera: 

(áL- 

sen X, — X t cos X, 

3^0. a*f 


Las soluciones de la condueción transitoria de caìor en un 
sólìdo semiinfinito con proptedades constantes, con varias 
condiciones de frontera en la superficie, se dan como sigue: 


Temperatura espedfieada en la superficìe, T, — constante: 


Tix, Q ~ % 
T, ~ Tj 



y 


qXt) = 


k(T s - Tj) 



Fìujo especificado de calor en la superfìcìe, Q s — constante: 


T(x, o - r = T 
k 




Convección sobre ìa superftcie, q s (t) = h[T.* — T(0, /)]: 


7T&Í)- 
T, 


'i 0 “ T { _ e ( x / hx ìral\ 

’. -r Uw exp U 

{ x h's/aA 

—) 


Pulso de energia en la sitperpcìe, e s — constante: 

donde crfcí^) es la fundón complemeníańa de error de argu- 
mento 17 . 

Si se aplica un principio de superposición Ilamado solucìón 
producto, también se pueden usar estas gráficas a fin de cons- 
truir solucìones para los problemas de cònducción transitoria 
bidìmemional de calor que sc encuentran en configuraciones 
geométricas del tìpo de tm cilindro cono. ima barra larga rcctan- 
gular o un cilíndro o placa semiìnfmitas, e incluso problemas 
tridirnensionaìes asociados con confíguraciones geométrícas, 
como un prisrna rectangular o una barra rectangular semiin- 
finita, siempre que todas las superficìes del sólido se expongan 
a convección haeia d mismo fiuido a la temperatura 7 L, con el 
mismo eoeficiente de iransferencia de calor por convección, K 
y que en d cuerpo no se tenga generación de calor. La solución 
en csas configuraeiones geométricas mLiìtídimensionales se 
puede expresar como el producto de las soluciones para las 
configumcìones unidimensionales cuya intersección sea la 
muitidimensional 

También se puede determinar la transferencia de ealor total 
hacía una configuración georaétrica multidimensional 0 desde 
ésta, utilizando los valores Linidimensionales. La transferencia 
de calor en régimen transitorio para una confìguración geomé- 
trica bidimensional formada por la ìnterseceión de dos configu- 
raciones unidimensionales 1 y 2 es 



La tratisferencia de calor en régimen transitorio para un cuerpo 
tridìmensional formado por la interseceión de tres cuerpos uni- 
dimensionales 1,2 y 3 es 



http://gratislibrospdf.com/ 

































269 

CAPÍTULO 4 


6IBU0GRAFIA Y LECTURAS SUGERIDAS 


J. ASHRAE, Handbook of Ftmdamentals, Versión SI, Atlan- 
ta, GA; American Society of Heating, Refrigerating, and 
Air-Condìtioníng Engìneers, Inc +Í 1993. 

2 . ÁSHRÀE, Handbook of Fttndamenlals, Versión SI, Àtlan- 
ta, GA: American Society of Heating, Refrigerating, and 
Air-Conditioning Engineers, Inc. t 1994. 

3. H. S. Carslaw y J. C. Jaegcr, Conduction of tìeat in Solids, 
2a, ed.. Londres: Oxford University Press, 1959. 

4. H + Grober, S. Erk y U. Griguli, Fundamentals of Heat 
Transfer, Nueva York: McGraw-HilI, I96L 

5. M. P + Heisler. 'Temperature Charts for Induction and 
Constant Temperature Heating”, ASME Transactiotis 69 
(1947J, pp, 227-36. 


6 . H. Hillman, Kitchen Science , Mount Vemon, NY; Consu- 
mers Uníon, 19SL 

7. S. Kaka^ y Y. Yener, Heat Conducńon, Nueva York: 
Hemisphere Publishìng Co +í 1985. 

8 . L. S. Langston, “Heal Transfer from Multidimensional CH> 
jects Using One-Dimensional Solutions for Heat Loss”, en 
Intemational Joumal of Heat and Mass Transfer, 25 
(1982), pp. 149-50. 

h, P. J. Schneidcr, Conduction Heat Transfei\ Reading, MA; 
Áddíson-Wesley, 1955. 

10, L. van der Berg y C. P. Lenz, "Factors Affecting Freezing 
Rate and Appearance of Eviscerated Poultry Frozen in 
Alr\ en Food Technoiogy, 12 (1958). 


PROBLEMAS 


Ariálisis de sistemas ooncentrados 

4- J C í,Qué es el análisis de sistemas concentrados? ^Cuando 
se puede aplicai'? 

4*2 C Considere la transferencia de calor enti'e dos cuerpos 
sólidos idénticos calientes y el aire que los circunda. EI pri- 
mer sólido se está enfriando por medio de un ventilador en tan- 
to que el segundo se deja enfriar de manera natural. ^Para cuál 
de los sóìidos es más probable que se pueda aplìcar el análi- 
sis de sistemas concentrados? ^Por qué? 

4 *3C' Considere la transferencia de calor entre dos cuerpos 
sólidos idénticos calientes y sus medios ambientes. El pri- 
mer SÓlido se deja caer en un recipiente graude lleno con agua, 
en tatito que el segundo se deja enfriar de manera natural en el 
aire, ^Para cuál de los sóìidos es más probabie que se pueda 
aplicar el análisis de sistemas concentrados? ^Por qué? 

4-4C Considere una papa homeada caliente sobre un plato. 
Se observa que la temperatura de la papa cae en 4 D C durante el 


*Los problemas designados por una J 'C'' son preguntas de concepto 
y se alìenta a los estudìantes a darles respuesta. Los designados 
por una "I” estàn en unidades inglesas y los usuarios del Sl pueden 
ignorarlos. Los problemas con un icono de CD-EES, ®, se 
resuelven mediante el EES, y las soluciones completas, junto con 
estudíos paramétrícos, se incluyen en el CD que acompafia a este 
texto. Los problemas con un icono de computadora-EES, H, son de 
naturaleza detallada y se pretende que se resuelvan con una 
computadora, de preferencia usando el software EES que 
acompańa a este texto. 



F1GURA P4-4C 


primer minuto. Durante ei segundo minuto, ^la temperatura 
caerá menos de 4 C C los mismos 4°C o más de 4°C? £,Por qué? 

4-5C Considere una papa que se cuece en un horno manteni- 
do a una temperatura constante. Sc observa que la temperatura 
de la papa se eleva eu 5°C durante el primer minuto, Durante el 
segundo minuto, ^la temperatura aumeiitará rnenos de 5°C. los 
mismos 5°C o más de 5°C? ^Por qué? 

4*6C ^Cuál es el significado físìco del número de Biot? ^Es 
más probable que el número de Biot sea más grande para los só- 
lidos íntensamente conductores o para los malos conductores? 

4-7C Considere dos trozos idénticos de rosbif de 4 kg. E1 pri- 
mer trozo se homea como un todo, en tanto que el segundo se 
hornea en el mismo horno después de haberlo cortado en dos 
partes iguales. ^Habrá alguna diferencia entre los tiempos de 
cocción del rosbìf completo y el cortado? ^Por qué? 

4«8C Considere una esfera y un cilindro de volumen igual 
hechos de cobre. Tanto la esfera como el cilindro están al prin- 
cipio a la misma temperatura y se exponen a eonveceión en el 
mismo medio ambiente, ^Cuál piensa usted que se enfriará más 
rápido, el cilindro o ía esfera? ^Por qué? 
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L9C ^En qué mcdìo cs más probabk que pueda aplicarse et 
análists de sistemas concentrados: en el agua o en el aire? ^Por 
qué? 

4“ ì OC ^Para cuál sólido es más probabíe que se pueda apJicar 
el análisis dc sistemas concentmdos: una miinzana rcal o una 
manzana de oro del mismo tamano? ^Por qué? 

4*11 C ^Para coáì clase de cuerpos hechos del mísmo material 
es más probable que poeda aplicarse el análisis de sistemas con- 
centrados: los delgados o los bien redondeados del mismo voìu- 
men? i.Par qué? 

2 Obtenga relaciones para Ias longitudes caracterfsticas de 
una pared plana grande de espesor 2 L< un cilíndro muy largo 
de radio r 0 y una esi'era de radìo r a . 

4'13 Obtenga una relación para el tiempo requerido por un 
sistema concentrado para alcanzar la temperatura promedio 
I H- rj, dondc 7J es la temperatura inicial y Z* es la tempe- 
ratura del niedio ambiente. 

4*14 Se va a medír Ja temperatura de una corriente de gas por 
medio de un termopar cuya uníón se puede considerar corno 
una esfera de 1.2 mm de diámetro. Las propiedades de ia unión 
son k = 35 W/m °C r p = 8 500 kg/m-\ y c p = 3201/kg ■ °C, y 
el coeficíente de transferencìa de calor entrc la unìón y el gas es 
h — 90 W/m 2 ■ °C. Determíne cuánto liempo transcumrá para 
que la leetura deJ termopar sea 99% dc la diferencia ínicial de 
temperatura. Respuesta; 2 7 + S s 

4* 151 En una instalación de fabrícación, boìas de latón de 2 in 
de diámetro (k = 64,1 Btu/h ■ ft - °F,p = 532 lbm/ft\ y c p = 
0>092 Btu/ìbm * °F) inicialmente a 25(Ì°F se sumergen en un ba- 
no de agua que está a 120 o F, durante un periodo de 2 min, a ra- 
zón de 120 bolas por mìnuto. Sì el coeftciente de transferencia 
de calor por convección es de 42 Btu/h - ft : ■ °F T determine a) Ja 
temperatura de las bolas después de haber sido sumergidas y b) 
la mzon a la cual se necesita elìminar el calor dd agua para 
mantener su tcmperatura constante a 120°F + 



FI6URA P4-151 


4-lftl Repita el problcma 4-151 para bolas de aluminio. 

4-17 Para calentar algo de leehe para un bebé, una madre la 
vicrte cn un vaso de pared delgada cuyo diámetro es de 6 cm. 
La aitura de la leche en el vaso es de 7 cm. Enseguida, coloca el 
vaso cn una caeerola grande llena eon agua caliente a 60°C. La 
leche se agita eonstantemente, de modo que su temperaiura es 
uniforme en todo momento. Si el coetìciente de transferencia de 
calor entre d agua y ei vaso es de 120 W/m 2 * °C. determine 
cuánto tiempo transcuiTÌrá para que la leche se caliente de 3°C 
hasta 38 C C + Considere las propiedades de la leche iguales a las 


dcl agua. En este caso, ^puede tratíuse la leche como un sìstema 
concentrado? ^Por qué? Respuestai 5.8 min 

4-18 Repita el probJema 4-17 para el caso de agua que tam- 
bién se está agitando, de modo que el coeíiciente de traftsferen- 
cia de caíor se dupliea hasta 240 W/m 2 * °C. 

4»19 Una barra ìarga de cobre cuyo diámetro es de 2*0 cm se 
encuentra inicialmente a una temperatura uniforme de I00 q C* 
Enseguida se expone a una corriente de aire a 20 q C T con un coe- 
fíciente de transferencia de calor dc 200 W/m 2 ■ K. ^Cuánto tar- 
daría en enfriarse la barra de cobre hasta una temperatura 
promedio de 25 °C? 

4-20 Consídere una esfera con un diámetro de 5 cm. un cubo 
con una longitud de arista de 5 cm y un prisma rectangular con 
dimensiones de 4 cm X 5 cm X ó cm. todos inicialmente a 0 tì C 
y hechos de plata {k — 429 W/m ■ Q C 5 p = 10 500 kg/m3 y c p — 
0.235 kJ/kg * °C). À continuación, estas tres confìguracìones se 
exponen al aire ambiente a 33°C sobre todas sus superfieies, 
con im coeficìente de transferencia de calor de 12 W/m 2 * °C. 
Determine cuánto tardará k tempcratura de eada confíguración 
geométrica en elevai + se hasta 25 C C. 

4-211 Dumnte un dfa de campo en un día de verano caliente. 
todas las bebidas frías desaparecieron con rapidez y las tjnicas 
de las que se disponía estaban a la temperaiura ambiente de 
90°E En un esfuerzo por enfriar una bebida de 12 onzas fíuídas 
en una laia, la cual tiene 5 ìn de aho y un díámetro de 2*5 in, una 
persona toma la lata y empieza a sacudirla dentro del agua con 
hielo de la hielera que está a 32 Q F. Se puede suponer que la tem- 
peratura de la bebìda es uníForme en todo momento y que el 
coefíciente de transferencia de calor entre el agua con hielo y la 
lata de aluminto es de 30 Btu/h * ft 2 - 5 F. Por medío dc las pro- 
piedades del agua para Ja bebida, eslime cuánto tiempo transcu- 
rrirá para qtie la bebìda enìatada se enfrie hasta 40 q F. 



4-22 Considere una plancha de 1 000 W cuya placa base está 
hecha de la aleación de alumìnio 2 024-T6 (p = 2 770 kg/m\ c p 
= S75 J/kg - c C, a = 7.3 X 10‘ 5 m 2 /s). La plaea base tiene un 
área superfícial de 0*03 nr. En un prineipio, la plancha está en 
equilibrio ténnico con el aire ambiente a 22 Ù C. Si el coeficien- 
te de transferencia de calor por convección en la superfìcie de la 
placabase es 12 W/m 2 ■ a C y se supone que 85% dei calorgene- 
rado en los alambrcs de resistencia se transfiere a la placa, de- 
termine d ticmpo que pusará para que la temperaiura de ésta 
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Uegue a 140°C. ^Es realista suponer que la temperatura de la 
plaea es uniforme en todo momento? 



4-23 rgsi Vuelva a eonsiderar el problema 4-22. Con el soft- 
ware EES (o cualquier otro semejante), investígue 
los efectos del coefíciente de transferencia dc calor y de la tem- 
peratura fmal de la placa durante el tiempo que transcurre para 
que esta úlLima Ilegue a esta temperaiura. Suponga que el coefí- 
ciente de transfereneia de calor por convección varía de 5 W/m 2 
■ °C hasta 25 W/m 2 ■ Q C y la temperatura de 30°C hasta 20O°C 
Trace gráficas del tiempo en función del coeficiente de transfe- 
rencia de calor y de la temperatura, y discuta los resullados. 


4*24 Cojinetes de bolas de acero inoxidable (p = S 0S5 
kg/m\ k = 15.1 W/m ■ °C, c p = 0.480 kJ/kg ■ °C, y a = 3.91 x 
10“ 6 m 2 /s) que tienen un diámetro de 1.2 cm se van a templar en 
agua. Las bolas salen del homo a una temperatura de 900°C y se 
exponen al aire a 30°C por un rato antes de dejarks caer en el 
agua. Si la teinperatura de las bolas no debe caer por debajo de 
850°C antes de sumergirlas en el agua y el coefìcicnte de trans- 
ferencia de caloren el aire por conveeción es de 125 W/m 2 ■ °C, 
determinc cuánto tiempo pueden permanecer en el aire antes de 
dejarlas caer en el agua. Respuesta: 3.7 s 


4-25 Bolas de acero al earbón (p = 7 833 kg/nv\ k — 54 
W/m ■ °C r c p = 0.465 ki/kg -°Cya=ì .474 X 10^ m 2 /s) de 8 
mm de diámetro se recuecen calentándolas primero hasta 9O0°C 
en un horno y, a contínuación t dejándolas enfriar con lentítud 
hasta 100°C en aire ambiente a 35 a C. Si el coeficiente de trans- 
ferencia de calor promedio es de 75 W/m 2 ■ °C, determine 
cuánto tardará el proceso de recocido. Si se deben recocer 2 500 
bolas por hora t detcmiine la razón toial de transferencia de ca- 
lor de las bolas al aire ambiente. 


Homíi 

Aíre t 35°C 

Bola de acero 
^900 D C / 

o tí o 

I00°c 

o 



FIGURA P4-25 


Vudva a considerar el problema 4-25. Usando el 
software EES (o cualquier otro semejante), investi- 
gue el efecto de la temperatura tnicial de las bolas sobre el tiem- 
po de recocido y la vdocidad total de la transferencia de calor. 
Suponga que la temperatura varía de 500°C hasta 1000°C Tra- 
ce las gráfícas dd tiempo y de la razón de la transferencia de ca- 
Ior en función de la temperatura inicial y discuta los resultados, 

4-27 Un dispositivo dcctrónico que disipa 20 W tiene una ma- 
sa dc 20 g, un calor específíco de 850 J/kg ■ °C y un área 
superfìeial de 5 cm 2 . E1 dispositivG se usa ligeramente y está 
encendido durante 5 min y, después, apagado por varias horas t 
duranie ias cuales se enfría hasta la temperatura ambiente 
de 25°C Si el coefíciente de transferencia de calor por convec- 
ción es de 12 W/m 2 ■ °C t determine la temperatura deJ dispositi- 
vo al finaí del periodo de operación de 5 min. ^Cuál sería su 
respuesta si el dispositivo estuviera sujeto a un sumidero de ca- 
lor de alumínio que tiene una masa de 200 g y im área superfícial 
de 80 cm 2 ? Suponga que el dispositivo y el sumídero de calor 
son casi isotérmicos. 



Conducción de calor en régimen transitorio en paredes 
planas grandes, cilindros largos y esferas con efectos 
espaciales 

4-28C ^Qué es un cilindro infinitamente largo? ^Cuándo re- 
sulta apropiado tratar un cilíndro real como si fuera ìnfmitamen- 
te largo y euándo no lo es? Por ejemplo, ^es apropiado usar este 
modelo al hallar las temperaturas cenca de las superficies supe- 
rior e inferior de un cilindro? Explique. 

4-29C íSt pueden usar los diagramas de temperatura transilo- 
ria de la figura 4-15 que corresponden a una pared plana ex- 
puesta a conveccíón sobre arnbos lados, para una pared plana 
con uno de los lados expucsto a convección en tanto que el otro 
está aislado? Explíque. 

4-30C i Por qué 1 os diag ramas de te mperatura tran s i tori a están 
preparados usando cantidades adimensionales, como los núme- 
ros de Biot y de Fourier, en lugar de las variables reales, como 
la conductividad térmica y el tiernpo? 

4-31( iCmì es el significado físico del numero de Fouríer? 

dupficará el número de Fourier para un problema específí- 
co de transferencia de calor cuando se dupìíca el tiempo? 

4-32C i,Cómo se pueden usar los dìagramas de temperatura 
transitoria cuando se cspecifica la temperatura superficial de la 
configuraeión geométrica en lugar de la temperatura del medio 
circundante y el coeficieme de transferencia de calor por con- 
vección? 

4-33C Un cucrpo que está a una tempcratura inicial de T ( se 
lleva hacia un medìo a una temperatura constante de T x . ^Cómo 
puede el lector detenninar la cantidad máxima posible de trans- 
ferencia de calor entre el cuerpo y el medio circundame? 

4'34C Se determina que eJ niimero de Biot durante un proce- 
so de transferencia de calor entre una esfera y sus alrededores es 
0.02. ^Podría el leetor usar el análisis de sistemas concentrados 
o los diagramas de temperatura transitoria en la determinación 
de la temperatura en el punto medio de la esfera? ^Por qué? 

4-35 Un esmdiante cafcula que la transferencia de calor totaí 
de una bola esférica de cobre que tìene un diámetro de 18 cm y 
está micialmente a 200°C hacia el medio ainbiente a una tcmpe- 
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ratura constante de 25°C!* duraute los primeros 20 min de enfria- 
miento, es de 3 150 kJ + ^Es razonable este resultado? ^Por qué? 

4*36 Se va a realizar un experimento eon el fin de determinar 
el coeficiente de transferencia de calor sobre las superficies de 
tomates que se colocan en agua fría a 7°C. Los tomates (k = 
0,59 W/m °C, a = 0* 141 X ÍO^ 6 m 2 /s, p = 999 kg/m\ c p = 
3.99 kJ/kg * °C) tienen forma esférìca con un diámetro de 8 cm. 
Después de un periodo de 2 horas, las temperaturas en el cemro 
y en la superficie de íos tomates son de 10.0°C y 7ri°C, respec- 
tivamente. Aplicando el método analítico de aproxímación de 
un término (no el de las gráftcas de Heisler), determine el coe- 
ficiente de transferencìa de calor y la cantidad de esa transfe- 
rencia en el curso de este periodo, sí se tienen ocho de esos 
tomates en el agua. 

4-37 Un huevo común se puede considerar como una esfera 
de 5.5 cm de diámetro cuyas propiedadcs son muy aproximada- 
mente k = 0 + ó W/m * °C y a - 0.14 X 10^ 6 m 2 /s. E1 huevo se 
encuentra al principio a una lemperatura unìforme de 8°C y se 
deja caer en agua hirviendo a 97°C* Si el coeficiente de transfe- 
rencia de calor por convección es h - 1 400 W/m 2 ■ °C deter- 
mine cuánto tiempo pasará para que el centro del huevo Ilegue 
a 70°C + 



Vuelva a considerar el problema 4-37. Usando el 
software EES (o cualquicr otro semejante), inves- 
tigue el efecto de la temperatura final en el centro del huevo so- 
bre el tiempo qne transcurrirá para que dicho centro llegue a 
esta temperatura. Suponga quc la temperatura varía de 50°C 
hasta 95°C. Trace la gráfica del tiempo contra la temperatura y 
discuta los resultados. 

4-39 En una instalación de produccìón, placas grandes dc la- 
tón de 3 cm de espesor (k =110 W/m ■ °C, p = 8 530 kg/m\ c p 
= 380 J/kg ■ °C T y a = 33.9 X 10 _ft m 2 /s) que están inicialmente 
a una temperatura uniforme de 25 Ú C se calientan al pasar por 



Élomo, im°c 



25 Q C 

FIGURA P4-39 


un homo que se mantiene a 700°C. Las placas pemianecen en el 
horno durante un periodo de 10 min. Si el coeficiente de trans- 
ferencia de calor por convección es h = 80 W/m 1 - °C, determi- 
ne la temperatura de la superficie de las placas cuando salen dd 
horno. 

440 Vuelva a considerar el problema 4-37. Usando el 

software EES (o cualquier otro semejante), inves- 
tigue los efectos de la tcmperatura del homo y del tiempo de ca- 
lentamiento sobre la temperatura final de la superficie de las 
placas, Suponga que la temperatura del homo varía dc 500°C 
hasta 900°C y el tiempo de 2 min a 30 min. Trace gráficas de la 
temperatura de ìa superficie en funeión de la temperatura del 
horno y del tiempo, y discuta los resultados. 

4-4 í Una flecha dlíndrica latga de 35 cm dc diámetro hecha 
de acero inoxidable 304 (k = 14.9 W/m °C, p = 7 900 kg/m\ 
c p — 477 J/kg °C y a — 3.95 X 10~ tì m 2 /s) sale de un horno a 
una temperatura uniforme de 400°C. Enseguida, la flecha se de- 
ja enfriar con lentitud en una cámara a 150°C con un coeficíen- 
te promedio de transferencìa de calor por convección de h = 60 
W/m 2 * °C, Detennine la temperatura en el centro de la ftecha 
20 min después del inieio del proceso de enfriamiemo. Asimis- 
mo, determìne la transferencia de calor por unidad de longitud 
de la fiecha durante este periodo. 

Respuestas; 390X. 16 015 kJ/m 

4-42 ^ Vuelva a considerar el problema 4-4 L Usando el 

software EES (o cualquier otro semejante), inves- 
tigue el efecto del tiempo de enfriamiento sobi’e la temperatura 
final del centro de la flecha y la cantidad de transferencia dc ca- 
lor. Suponga que el liempo varía de 5 min a 60 min. 1Vuce las 
gráficas de la temperatura del centro de la flecha y de la transfe- 
rencia de calor en función del tiempo, y discuta !os resullados. 

4-431 Largas barras cilfndricas de acero inoxidable AÍSl 
(k = 7,74 Btu/h * ft ■ °F y a = 0,135 ftVh) de 4 Ìn de diámetro 
se tratan térmicamente tirando de elìas a una velocidad de 7 
fl/mìn a través de un horuo de 21 ft de largo mantenìdo a 
l 700°F, El coeftciente de transferencía de calor por convección 
en e! horno es de 20 Btu/h ■ ft 2 ■ °F, Si las varillas entran en el 
horno a 70 Ú F ? determine la temperatura en su línea centraì cuan- 
do salen. 


Horno 


170CFF 


J 7 ft/mín 


n 


n 


- 30 ft - 


Barra de acero ìnoxidable 
70°F 

FIGURA P4-431 


4-44 En una planta de procesamiento de carne, bisteces de 
2 cm de espesor (k = 0.45 W/m ■ °C y a = 0.91 X t0' 7 m 2 /s) 
que están inicialmente a 25°C se van a enfriar a! pasar a través 
de un cuarto de refrigeración que está a — 11 Ù C. E1 coeficien- 
te de transferencia de calor por convección sobre ambos lados 
de los trozos de bistec es de 9 W/m 2 ■ °C. Si las dos superficies 
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de ellos deben enfriarse liasta 2°C, determine cnánto tienipo de- 
ben pcrmanecer en el cuarto de refrigeradón. 

4-45 Un largo tronco de madera cilfndrico (k = 0,17 W/m ■ °C 
y a = L28 X 10“ 7 m 2 /s) tiene 10 cm de diámetro y está inícíab 
mente a una temperatura uniforme de 15 Q C. Este tronco se ex- 
pone a gases calientes a 550°C en un hogar con un coefìciente 
de transferencia de calor de 13 t 6 W/m 2 ■ °C sobre la superficie. 
Si la temperatura de ignición de la madera es de 420 D C, deter- 
mine cuánto tiempo pasará antes de que el tronco se encienda. 

4-46 En el Libro de cocina de Betty Crocker, se afirma que 
una costiila de 3.2 kg inicialmente a 4.5°C tarda 2 h 45 min pa- 
ra asarse hasta un término de casi cruda, en nn horno mantení- 
do a 1Ó3°C Se recomienda usar un termómetro paj-a came con 
el tln de controlar la coccidn y se considera que la costilla está 
en un término de casi cruda cuando el termómetro Ìnsertado en 
el centro de la parte más gruesa de la came registra 60°C. La 
costílla se puede considerar como un objeto esférico homogé- 
nco con las propiedades p = J 200 kg/m\ c p = 4.1 kJ/kg -°C,k 
= 045 W/m ■ °C T y a = 0.91 X ÌO -7 m 2 /s. Detennine a) el coe- 
fìciente de transferencia de calor por conveccidn en las superfì- 
cics dc la costilJa, b) la temperatura de la superficie de la costilla 
cuando cstá cocida y c) la caniidad de calor transferido a ella. d) 
Con los vaíores obtenidos T prediga cuánto tiempo pasará para 
asar esta costilia hasta un témiino 'Tnedio’\ io cual ocurre cuan- 
do la temperatura en las partes más intemas de e!la IJega a 71 °C. 
Compare su resultado con el vaìor dado de 3 h 20 min. 

Si la costìlla asada va a estar sobve el mostrador durante más 
o menos 15 min antes de rebanarla, se recomienda que se saque 
del horno cuando eì termómetro registre alrededor de 4°C por 
debajo deì valor ìndícado t porque ìa costílla seguirá cociéndose 
incluso después de haberse sacado. ^Está usted de acuerdo con 
esta recomendación? 

Respuestas: a) 156.9 W/m-' °C, b) 159.5°C ( c) 1 629 kL d) 3.0 h 



Hrnno. 1Ó3 Q C 


Costilla 
r. = 4.5°C 


FIGURÀ P44B 


a 8 q C se deja caer en el agua hirviendo a 100 Ù C. Se estima que 
el coeficiente de transferencia de calor por convección en la su- 
perfìcie del huevo es de 800 W/m 2 * °C* Si se consìdera que el 
huevo está cocido cuando la temperatura en su centro llega a 
60*C T determine cuánto tíempo debe mantenerse en el agim hir- 
viendo. 

4-49 Repita el problema 4-48 para un lugar a una elevación de 
1 610 nt como Denver, Colorado, donde la temperatura de cbu- 
lìición del agua es de 944 0 C 

4-50 EI autor y su hijo de entonces 6 anos de edad han condu- 
cido el experímento siguiente para determínar la conductividad 
térmica de una salchicha. En primer lugar, hìrvieron agua en 
una cacerola grande y mtdíeron la temperatura del agua hir\ r ien- 
do que resulto ser de 94 D C, lo cual no es sorprendente, ya que 
viven a una elevación de más o menos 1 650 m en Reno* Neva- 
da. Entonces tomaron una salchicha que tiene 12*5 cm de largo 
y 2.2 cm de diámetro e insertaron un termopar en d punto me- 
dio de ella y otro precisamente debajo de la piek Esperaron has- 
ta que la lectura de los dos termopares fue de 20 C C, que es la 
tempcratura ambiente. Después, dejaron caer la salchicha en el 
agua hirviendo y observaron los cambios en las dos temperatu- 
ras. Exactamente 2 min después de que la salchicha se dejó caer 
en el agua hirviendo, registraron que las temperaturas en el cen- 
tro y en la superficie eran de 59°C y 88°C, respectivamente. La 
densidad de la salchicha se puede tomar como 980 kg/m\ que 
es 1 igeramente menor que la del agua, ya que se observó que es- 
taba flotando al mismo tiempo que casi por completo sumergì- 
da. EI calor específico de una salchicha se puede tomar como 
3 900 J/kg - C C, que es ligeramente menor que el del agua* pues- 
lo que una salchìcha es agua en su mayor parte. Úsando los dia- 
gramas de temperatura transitoria, determine a) la difusividad 
térmica de la salchicha. b )\a conductividad térmica de la ml&ma 
y c) el coeficiente de transferencia de calor por convección. 

Respuestas: a) 2.02 x 10 7 m-/s P b) 0,771 W/m * l 'C, 
c} 467 W/nE - b 0 + 


Agua hírviendo 
- 94 a C 


C 




íupcrficìc 


SALCHICHA 




FIGURA P4-50 


4-47 Repita el problema 4-46 para una costilla que debe estar 
“bien cocida’\ en lugar de “casi cruda”. Se considera que una 
costìlla está bien cocida euando la temperatura de su centro lle- 
ga a 77°C y, en este caso. el proceso de asado dura alrededor de 
4 h 15 min t 

4-48 Pam los tìnes de La transferencia de ealor* un huevo se 
puede considerar como una esfera de 5.5 cm de diámetro que 
liene las propiedades del agua. Un huevo que está inicialmente 


4-51 Con los datos y las respuestas dadas en el problema 
4-50 t determine las temperaturas en el ccntro y la superfície de 
la salchicha 4 min después dei inicio de la cocción. Determine 
también la cantidad de calor transfendo a la salchicha. 

4-521 En una planta de procesamiento de pollos se van a en- 
fríar polìos enteros con un peso promedio de 5 Ib cada uno y 
que están Ìnicialmente a 65°F en las rejiilas de un refrigerador 
grande que se inantiene a 5°E El pollo completo se debe en- 
friar por debajo de 45° R pero la temperatura dei rnismo no 
debe caer por debajo de 35°F en cualquier punto durante la re- 


http://gratislibrospdf.com/ 






274 

TRANSFERENDA DE CALOR Y MASA 


frigeración, El coeficiente de transferencia de calor por convec- 
ción y t por tanto, la razón de I a transferencia de calor desde el 
pollo se puede controlar al variar la velocidad dc un ventiìador 
de circulación que está en el interior. Determine cl coeficiente 
de transferencia de calor que permitirá cumplircon las dos res- 
tricciones acerca de la temperatura manteniendo a la vez el 
tiempo de refrigeración en un mmimo, E\ pollo se puede tratar 
como un objeto esféríco homogéneo que tiene las propiedades 
p - 74.9 lbm/ft 3 , Cp = 0,98 Btu/íbm ■ °¥, k = 0.26 Btu/h ■ ft ■ a F 
y a = 0.0035 ft 2 /h. 


Refrigerador 

5 C F 



Pollo 
r, = 65 °F 

FIGURA P-521 


4-53 Una persona pone unas cuantas manzanas en un refrige- 
rador a — 15°C con el fm de enfriarlas con rapidez para los invi- 
tados que están a ptmlo de llegar. Inicialmente, las manzanas 
están a una tempcratura uniforme dc 20°C y el coeficíente de 
transferencìa de calor sobre las superficies es de 8 W/nr ■ °C. 
Visualizando las m anzana s como esferas de 9 cm de diámetro y 
tomando sus propiedades como p — 840 kg/m 3 , c p = 3 t 81 kJ/kg 
■ k — 0.418 W/m ■ °C y a = 1.3 X 10" 7 nr/s, determine las 
temperaturas en el cenlro y ia superficie de ías manzanas en 1 h. 
Àsimismo, calcule la cantidad de iransferencia de calor desde 
cada manzana* 

Vuelva a considerar el problema 4-53. Usando el 
soflware EES {o cualquìer otro semejante), inves- 
tigue el efecto de la temperatura inicíal de las manzanas sobre 
las temperaturas finales del centro y la superficie y la cantídad 
de transferencia de calor. Suponga que la temperatura inicial 
varía de 2°C a 30°C. Trace las gráfìcas de la temperatura del 
centro. de la temperatura superficial y de la cantidad de trans- 
ferencia de calor en función de la temperatura inicial, díscuta 
los resul tados. 

4-55 Las frutas cítricas son muy susceptibles al tíempo frío y 
la exposición prolongada a tempesraturas por debajo de la de 
coagclacíón puede destmírlas. Considere una naranja de 8 ctn 
de diámetro qiic está en un principio a 15°C. En una noche se 
mueve un frente frío y ìa temperalura ambiente cae de manera 
repenlina hasta — 6°C. con un coeficiente de transferencía de 
calor por convección de 15 W/m 2 ■ °C. Por medio de las propie- 
dades del agua paia la naranja y sí las condiciones del ambien- 
te permanecen constantes durante 4 h Ltntes de que pase el frente 
frio. determine si alguna parte de la naranja se congelará esa 
noehè. 




Àire ambiental 


FIGURA P4-55 


4*56 Una papa (p = I 100 kg/m 3 , c p ~ 3 900 J/kg * X* 
k — 0.6 W/m ■ °C T y a = 1.4 x 10 -7 m-/s) de 9 cm de diámetro 
que está micialmente a una tempcratura uniforme de 25°C se 
hornea a 170°C hasta que un sensor de temperatura insertado 
hasta ei centro dc la misma da una lectura de 70°C. Entonces la 
papa se saea dd horno y se envuelve en toallas gruesas de 
modo que casi no pierda caíor. SÌ el coeficíente de transferencia 
de calor por convección en el horno es de 40 W/m 2 - °C, deter- 
mine a) durame cuánto tiempo se hornea la papa y b) la tempe- 
ratura fínal de equilibrio de ella después de que queda envuelta. 

4-57 Papas blancas (k = 0.50 W/m ■ °C y ct = 0.13 X 10 -6 
m 2 /s) que están inicialmente a una temperatura uniforme de 
25°C y tienen un diámetro promedio de 6 em se van a enfriar 
por medio de aire refrigerado a 2°C que fluye a una velocidad 
de 4 m/s. Se determina experimentalmente que ei cocfíciente 
promedio de transferencia de caíor entre las papas y el aire es de 
19 W/m 2 ■ °C. Determine cuánto tiempo transcurrirá para que la 
temperatura del centro de las papas caiga hasia ó°C. Àsímismo, 
determine si alguna parte de las papas experimentiirá danos por 
cl enJriarmento durante este proceso. 


Aire - - —■ 

2 °C - 

4 m/s ■ — 



FIGURA P4-57 


4-581 Naranjas (k = 0.26 Blu/h ■ ft * °F y a = 1.4 X 10 _ft 
ft 2 /s) de 2,5 in de diámetro, inicialmente a ima temperatura uni- 
forme dc 78°F se van a eufriar por medio de aire refrigerado a 
25°F que fluye a una velocìdad de I ft/s. Se determína experi- 
mentalmentc quc el coelìcientc promedio de transferencia de 
calor entre las naranjas y el aire es de 4.6 Btu/li ■ ft 2 ■ "F. Deter- 
mine cuánto tiempo transcurrirá para que la temperatura dcl 
centro de las naranjas eaiga hasta 40 Ú F. Àsimismo, determine si 
alguna pane de las naranjas se congelará durante este proceso. 
4-59 Una res abierta en canal (k = 0.47 W/m ■ °C y a = 
0,13 X I0 -6 m a /s) de 65 kg, inìcialmente a una temperaiura uni- 
forme de 37°C se va a enfriar por medio de aire rcfrigerado a 
-10°C que fluye a una velocidad de 1.2 m/s. E1 coeficiente pro- 
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medio de transferencia de calor entre ]a carne y el aire es de 22 
W/m 2 ■ °C. Visualizando la res como un cilindro de 24 cm de 
diámetro y 1.4 m de altura, y descartando la transfereílcia de ca- 
lor desde las superficies de la basc y la parte superior, detcrmi- 
ne cuánto tiempo transcurrirá para que la temperatura del centro 
caiga hasta 4 Ù C. Asimismo, dctermínc si alguna parte de la rcs 
se congelará durante este proceso. Respuesta: 12.2 h 



4-tìO Capas de trozos de carne (k = 0.47 W/m - °C y ct = 0.13 
X 10“ 6 m 2 /s) de 23 cm de espesor, inicialmente a una tempera- 
tura uniforme de 7°C se van a congelar por medio de aire refri- 
gerado a -30°C que fluye a una vdocidad de 1,4 m/s + E1 
coefictente promedio de transferencía de calor entre la carne y 
el aire es de 20 W/m 2 ■ °C. Si el tamano de los trozos de carne 
es grande en relación con su espesor, determine cuánto tíempo 
traiìscurrírá para que ìa temperatura del centro de los trozos cai- 
ga hasta — 18°C t Asimisino, determine la temperatura superfi- 
cial del trozo de carne en ese momento. 

4-tì 11 Capas de trozos de came (k = 0.26 Btu/h - ft ■ °F y a = 

1,4 X lQ -& ft 2 /s) de 6 in de espesor, inícialmente a una tempera- 
tura uniforme de 50°F se van a enfrìar por medio de aire refri- 
gerado a 23°F hasta una temperatura de 36 Ú F en su ceutro, en 
12 h. Estime el coeficiente promedio de transíerencia de calor 
por convección durante este proceso dc enfriamiento. 

Respuesta: 1.5 Btu/h * ft 2 - q F 

4-62 Pollos (k = 0,45 W/m - °C y a = 0.13 X 10“* m-/s) con 
u na masa promedio de 1,7 kg, inicialmente a una temperatu- 
ra uníforme de 15°C se van a enfriar en saìmuera agitada a 
”7°C, Se determína experímentalmente que el coefíciente pro- 
medio de transferencia de calor entre el pollo y la salmuera es 
de 440 W/m 2 ■ °C. Si la densidad promedio del pollo es 0.95 
g/cm 3 y se trata como una masa csférica, determine las tempc- 
raturas del centro y de la superficie del mismo en 2 h 45 min. 
Asimismo, determine si alguna parte del pollo se congelará du- 
rantc este proccso. 

Conducción del calor en régimen transitorío 
en sólidos semíínfìnítos 

4-63C iQué es un medio semíinfinito? Dé ejeinplos de cuer- 
pos sólidos que se pueden tratar como medìos semiinfínhos pa- 
ra los fines de la transferencia de calor. 

4-64C í r En qué condiciones una pared plana se puede tratar 
como un rnedio semìinfínito? 



4-65C Considere un sólido semiinfinito caliente i\ una tempe- 
ratura inícial de T ( expuesta a convección hacia un medio más 
fno a una temperatura constante de T con un coeficieme de 
transferencia de calor de h . Explique cómo puede determiuar la 
camìdad total de transferencia de calor desde el sólido hasta un 
ìnstante especffico f (J , 

4-6tì En zonas donde !a temperatura del aire permanece por 
debajo de 0°C durante periodos prolongados, la congelación del 
agua en los tubos subterráneos es una preocupación importante. 
Por fortuna. el suelo permanece relativamente calíente durante 
esos periodos y pasan semanas para que las temperaturas por 
debajo de la de congelación lleguen hasta las tuberías que están 
enterradas. Por tanto, el suelo sirve de manera eficaz como un 
aislamiento para proteger el agua contra las temperaturas at- 
mosféricas congelantes en e! invierno, 

En un lugar en partìcular el piso está cubierto con una capa de 
nieve a — 8°C durante un período continuo de 60 días t y las pro- 
pìedades promedío del suelo en ese íugar son k — 0.35 W/m ■ °C 
y ct = 0. 15 X 10 ' 6 rrr/s. Si se sujx>ne una temperatura inicìal uni- 
forme pai a el suelo de 8 & C, determine ìa profundìdad mínima de 
entìerro p:ira impedir que los tubos dc agua se congelen, 

4-67 La temperatura del suelo en las capas superiores de la 
Tierra varía con los cambios en las condíciones atmosféricas. 
Antes de que entre un frente frfo, un lugar en la Tierra está inL 
cialmente a una temperatura uniforme de Ì0°C. Entonces, la zo- 
na es somctída a una temperaLura de — 10 Q C y a fuertes vientos 
quc dìcron como resuhado un coeficiente de Iransferencia de 
calor por convección dc 40 W/nrí - °C sobre ìa superficie dc la 
Ticrra, durante un periodo de 10 h. SÌ las propiedades del suelo 
en ese lugar son k — 0.9 W/m ■ °C y a = 1.6 X 10 _? m 2 /s, de- 
termine la temperatura del mismo a las distancias de 0 T 10, 20 y 
50 cm de la superficie, al frnal de este periodo de 10 h. 


-► Víentos, 

-"T -io°c 


Suelo; 

- • I0X : f 
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Vuelva a considerar el problcma 4-67, Usando el 
1^3 software EES {o cualquier otro semejante), trace 
la gráfíca de la temperatura del suelo en función de la distancia 
a la superficie de ía Tierra conforme esa distancìa varía de 0 m 
hasta 1 m y diseuta los resultados, 

4-69 Un bloque grueso de alummio, inicialmente a 20° C T se 
expone a un fìujo constante de calor de 4 000 W/m 2 por medìo 
dc un calcntador de resistencia eléctrica cuya superficie supe- 
rior está aislada. Determine cuánto se elevará la temperatura de 
la superfície dd bloque después de 30 minutos. 

4-70 Una persona con los pies descalzos, íos cuales se en- 
cuentran a 32°C, pisa sobre un bloque grande de aluminìo a 
20°C. Si se eonsidera tanto a los pies corno al bloque de alumi- 
n io como sólidos semiinfinitos, determine la temperatura de la 
superfície de contacto. jCuál sería su respuesta si, en lugar de lo 
anterior, la persona pisa sobre unbloque de madera? À la tem- 
peratura ambieme, cl vaìor de \^kpc p es de 24 kJ/irr + °C para el 
aluminio, 0.3S kJ/m 2 * °C para la madera y 1.1 kJ/m 2 ■ Ù C para 
la carne liumana. 

4-7 II Las paredes de un horno están hechas de concreto (k — 
0.64 Btu/h ■ ft ■ °F y a = 0.023 ft 2 /h) de 1.2 ft de espesor. AI 
principio, el horno y el aire circundante están en equilibrio tér- 
mico a 70°F. Entonces se enciende el homo y las superficies in- 
teriores del mismo se exponen a gases calientes a I S00°F, con 
un coeficiente de transferencia de calor muy grande, Determine 
cuánto tiempo pasará para que la temperatura de la superficie 
exterìor de las paredes del homo se eleve hasta 70.1 °F. 

Respuesta; 116 min. 

4-72 Una tabla gruesa de madera (k = 0,17 W/m ■ °C y a — 
L2S X !0“ 7 m 2 /s) que está ìnidalmente a una temperatura uni- 
forme de 25°C se expone a gases calientes a 550°C durante un 
perìodo de 5 min. Eì coeficiente de transferencia de calor entre 
los gases y la tabla es de 35 W/m 2 ■ °C. Sí la temperatura de íg- 
nición de la madera es de 450 P C, determine si se encenderá, 

4-73 Un recipiente grande de hierro fundido (k — 52 W/m ■ 
°Cy cy= 1.70 X 10 -5 m 2 /s) con paredes de 5 cm de espesor es- 
tá ínìcíalmeme a una temperatura uniforme de 0°C y lleno con 
hielo a 0°C. Áhora las superficíes exteriores del recipiente se 
exponen a agua caliente a 60 Ù C con un coefìciente de transfe- 
rencia de calor muy grande. Detemiìne cuánto tiempo pasará 
para que el hìeìo del interior empiece a fundirse. Ásimismo, si 
el coeficiente de transferencia de calor por convección sobre la su- 
perficie interior del recipiente es 250 W/m 2 ■ °C, determine la 
razon de la transferencia de calor hacia el hielo a través de una 
sección de la pared de 1.2 m de ancho y 2 m de alío, cuando se 
alcanzan las condiciones estacìonarìas de operacióm Suponga 


Agua calieme Hielera de hierro 

60 3 C í fundído 



FIGURA P4-73 


que el híelo empìeza a fundirse cuando la temperatura de su su- 
perficie interior se eleva hasta 0 + 1 °C. 


Conducción de calor en régìmen transitorio en sistemas 
multidimensiortales 

4-74C ^Cuáì es el método de la solución producto? ^Cómo se 
usa para determinar la dìstribución de temperatura transitoria en 
un sistema bidìmensional? 

4-75C ^Cómo se usa la soiucìón producto para determinar la 
variación de temperatura con el tìempo y Ja posición en síste- 
mas tridimensionales? 

4-76C Un cilindro corto inicialmente a una temperatura uni- 
forme 7} se sujeta a convección desde todas sus superficies, 
hacía un medio a la temperatura T*. Explique cómo puede de- 
terminar la temperatura del punto de en medio de! cílindro en un 
instante especffìco t. 

4-77C Considere un cilindro eorto cuyas superfìcies superior 
e inferior están aisladas. E1 cilindro está inicialmente a una tem- 
peratura uníforme T t y se sujeta a convección desde su super- 
fície lateral hacia un medìo a la temperatura 7L, con un coefi- 
ciente de transferencia de calor de h. ^La transferencia de caior 
en este cilindro corto es unidímensional o bidimensional? Ex- 
pìique. 

4-78 Un cilindro coito de latón (p = 8 530 kg/m\ c p ~ 0389 
kJ/kg * °C, k — 110 W/m * °C, y a = 3.39 X 10“ 5 m 2 /s) de diá- 
metro D = 8 cm y altura //=15 em está inicialmente a una 
temperatura uníforme de T { = 150°C. Àhora el cìlindro se co- 
loca en aire atmosférico a 20°C, donde se lleva a efeeto trans- 
ferencia de calor por convección, con un eoefìciente de transfe- 
rencia de calor de h = 40 W/m 2 * °C. Calcule a) la tempera- 
tura en el centro del ciiindro, b) la temperatura en el centro 
de !a superficíe superior del mismo y c) la transferencia de 
ealor total desde el cilindro 15 min después deí inicio del cnfria- 
miento. 



Aire 

ambiemai 

20°C 


FIGURA P4-78 


*■*> s® Vuelva a considerar el problema 4-78, Usando el 
1^551 software EES (o cualquìer otro semejante), inves- 
tigue el efecto del tiempo de enfriamiento sobre la temperatura 
del centra del cilindro, la temperatura del centro de la superficie 
superior del mismo y la transferencia de calor totaL Suponga 
que el ticmpo varía de 5 min a 60 min. Trace tas gráfìcas de la 
temperatura del centro del ciiindro, de la temperatura del centro 
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de la supej ficie superior y de la transferencia total de calor en 
función del tìempo, discuta los resultados. 

4-8Ó Un cilíndro semiinfinito de àluminio (k = 237 W/m - 
t* — 9.71 X 10 5 m 2 /s) de diámetro D = 13 cm está inictaLmen- 
te a iina temperatura uniforme de 7) = 115°C E1 cilindro se co- 
loca ahora en agua a 10°C, donde se lleva a efecto una 
transferencia de calor por conveccion, con un coeficiente de 
transferencia de calor de h = 140 W/m 2 ■ °C. Determine la tem- 
peratuja en cl centro del cilindro a 5 cm de la superficic del ex- 
Lremo 8 mìn después dcl inicio dcl enfriamiento. 

4-8II Una salchicha se puede considerar como un cilindro de 
5 in de largo y 0,8 in de dìámetro cuyas propiedades son p = 
61.2 Ibm/tW c„ = 0,93 Btu/lbm ■ °F, k = 0.44 Btu/h ■ ft ■ °F y 
a = 0,0077 ftVh. Una salchlcha que está al pnncipio a 40°F se 
deja caer en agua hirvieudo a 212°F. Si se eslima que cl cocfi- 
ciente de ti ansferencÌLi dc calor en la superficie de la salchicha 
es de 120 Btu/li - ft 2 ■ determinc la temperaltira en el centro 
dc la salchieha después dc 5, 10 y 15 min, Lratándola como 
íí) un cLÌmdro finito y h) un cilindro infmitamente largo. 

4-821 RepUa el problema 4-811 para un lugar a una elevación 
dc 5 300 ft T eomo Denver, Coíorado, dondc la temperatura de 
ebullicjón del agua es de 202°F, 

4«8J Un bloque rectangular de hielo (k = 2.22 W/m ■ °C. y a 
= 0*124 X 10 7 m 2 /s) de 5 cm de alto y base cuadrada de 4 cm 
X 4 cm inicialmente a — 20 D C se coloca sobrc una mesa en un 
cuarto a 18°C. E1 cocficiente de Lransferencia de calor sobre las 
superficies expuestas del bloque de hielo es de 12 W/m 2 ■ °C. Si 
se descmta toda transfercncia dc calor de la base hacín la mesa, 
determine cuánto tierupo transcurrirá antes que el hielo se em- 
piece a fundir. ^En dóndc, sobre el bloque de hielo. aparecenm 
las primeras gotitas dc líquido? 



4-84 Vuelva a consíderar el problema 4-83. Usando el 

software EES (o cualquìer otro semejante), inves- 
tigue el efecto de la temperatura inìcial dcl bloque dc hiclo so- 
bre el periodo quc transcurre anies de que se empiece a fundir. 
Suponga quc la temperatura inicial varía de ~26°C a ^4°C. 
Trace la gráfica dcl tìempo contra la temperatura inìcial y discu- 
ta Ìos resultados. 

4-85 Un bloque cilfndrìco de hìelo (k = 2,22 W/m ■ °C y a = 
0.124 X ItC 7 mVs) de 2 cm de alto y base de 2 cm de diámeíro 
se coloca sobre una mesa en un cuarto a 24°C. El coeficiente de 


transfereneia de calor por convección sobre ias superficies ex- 
puestas del bloquc de hielo es de 13 W/m 2 ■ °C y la transferen- 
cia de calor de la base del mismo hacia la mesa es despreciable. 
Si cn uingún punto cl bloquc se empieza a derretír durante por 
lo mcnos 3 h, determine cnal dcbìó ser la temperatura inicial del 
bloquc dc hielo. 

1-86 Considcrc un bloque cúbieo cuyos lados tienen 5 cm de 
largo y un bloque cilíndríco cuya altura y diámetro también son 
de 5 cm. Los dos bloques se encuentran al principìo a 20°C y 
cslán hechos dc granìto (k — 2.5 W/m ■ °C y a = 1.15 X 10 6 
m 2 /s). Àhora los dt>s bloques se cxponen en un horno a gases ca- 
lientes a 500°C sobre lodas sus supcriìcies, con un coefìciente 
dc transferencia de calor de 40 W/m 2 + °C. Determine la tempe- 
ralura cn el ccntro de cada configuración geométrica dcspucs dc 
10,20 y 60 min. 



FIGLIRA P4-86 

4-87 Repita el problema 4-86 al duplicar el coeficiente de 
Lrausferencia de calor en las superficies superior e inferior has- 
ta 80 W/m 2 ■ C C. 

4-8S Un bloque eilmdrico de aluminio (p — 2 702 kg/m \ c p — 
0.896 kJ/kg ■ °C T k = 236 W/m ■ °C, y a = 9.75 X ío 5 nr/s) 
de 20 cm de largo y 15 cm de diámctro está inicialmente a ima 
temperatura uniforme de 20°C, EI bloque se va a calentar en un 
horno que está a I 200°C hasta que la temperatura en su eentro 
se eleve a 300°C. Si el coeficiente de transferencia de calor so- 
bre todas las superfìcies del bloque es de 80 W/m 2 * °C, deter- 
mine cnánto liempo debe mantenerse el bloque en el homo. 
Àsímismo, determine la cantídad de transferencía de calor des- 
de eì bloqne si se deja enfriar en cl cuarto hasta que la tempera- 
tura en toda su extensión caiga hasta 20°C. 

4-89 Repita el prohlema 4-88 para el caso en que el bloque de 
aluminio se introduce en el homo sobre un material de baja con- 
ductividad, de rnodo que la transferencia de calor hacìa la su- 
perfícìe inferior dc) bloque. o desde ésta, sea despreciable. 

4-90 Vuelva a considcrar el problema 4-88. Usando el 

software EES (o cualquier otro semejante), inves- 
tigue el efecto de la tempevatura fmal en el centro deì bìoque so- 
bre el tiempo de calemamiento y la cantidad de transferencia de 
calor. Suponga que ìa temperatura final de! centro varía de 50°C 
a l 000 D C, Trace las gráficas del tiempo y de la transferencia de 
caìor en función de la temperatura final del centro y discuta los 
resultados, 

Tema especiah Refrigeracion y congelación de alimentos 

4-9IC ^Cuáles son las clases comunes de microorganismos? 
^Qué cambios indeseables causan los microorganismos en los 
alimentos? 


http://gratislibrospdf.com/ 















278 

TRANSFERENCIA DE CALOR Y MASA 


4 V2C ^Cómo impide o retrasa la refrigeración la comjpción 
de los alimentos? ^Por qué la congelación amplía la vida en al- 
macenamiento de Ios alimentos duraìite meses? 

4- ( i.ìC Cuáles son los factores ambientales que afectan la ve- 
íocidad de desarrolio de los microorganismos en los alimentos? 

4-94C ^Cuál es el efecto dc la cocción sobre los microorga- 
nismos en los alimentos? ^Por qué es importante que la tempe- 
raiura interńa de un asado en un homo se eleve a más de 70°C? 

4-95C ^Cómo puede prevenirse o minimizarse ía contamina- 
ción de los alimentos con microorganismos? ^Cómo puede retar- 
darse el desarrollo de los microorganìsmos en los aiímentos? 
^Cómo pueden destruirse los microorganismos en los alimentos? 

4-96Í ^Cómo afectan a) el movimiento del aire y b) la hume- 
dad relativa del medio ambiente el desarrollo de los microorga- 
nisrnos en los alimentos? 

4-97( El enfriamiento de una res abierta en canal desde 37°C 
hasta 5°C eon aire refrigerado a 0°C cn un cuarto dc enfria- 
mienío tarda alrededor de 48 h. Para reducir el tiempo de enfría- 
miento se propone enfriar ia res con aire refrigerado a -Í0°C, 
^Cómo evaluaría el íector esta propuesta? 

I-98C Considere la congelación dc came empacada cn cajas 
con aire refrigerado. ^Cómo a) la temperatura dei aire, b) ía ve- 
locidad deì aire, c) la capacidad del sistema de refrigeración y 
d) el tamaiìu de las cajas de carne afeclan e! tiempo de congela- 
ción? 

4-99C ^Cómo afecta la velocidad de la congelación la suavi- 
dad, el color y eì goteo de !a came durante la descongdación? 

4-1000 Se afinna que la carne de res se puede almacenar has- 
ta por dos anos a -23pero no por más de un ano a -12°C. 
^Es razonable esta afirmación? Explique, 

4-I01C t ;Qué es una plataforma refrigerada de embarque? 
^Còmo reduce la carga de refrígeración de los cuarlos frios de 
álmacenamiento? 

4-102C ^Como se compara el enfriamiento por inmersión de 
las aves de corra) con e! enfriamiento con aire forzado con res- 
pecto a a) el tiempo de enfriamiento, b) la pérdida de humedad 
de las aves y c) el desarrollo microbiano? 

4 103C ^Cuál es la temperatura apropiada de almacenamien- 
to de las aves de corral congeladas? ^Cuáles son los métodos 
primarios de congelación para las aves? 

MU4C ^Cuáles son los factores que afectan la caiidad del 
pescado congelado? 

4' 105 E1 cuarto dc enfriaimento dc una planta de came tienc 
un tamaho de 15 m X 18 m X 5.5 m y una capacidad de 350 re- 
ses abìerias en canal. La potencia consumida por ios ventitado- 
res y las luces en este cuarto es de 22 y 2 kW T respectivamente, 
y el cuarto gana caior a través de su cubierta a razón de 14 W. 
La masa promedio de las reses es de 220 kg. Las reses entran al 
cuarto a 35°C, después se lavan para facilìtar el enfriamiento 
evaporativo y se enfrian hasta 16°C en 12 h. E1 aíre emra en el 
cuarto a -2,2°C y sale a 0.5°C, Determine a) la carga de refri- 
geración del cuarto de enfriamiento y b) el gasto volumétrico de 
aire t Los calores específicos promedio de ìas reses y del aire son 
de 3.14 y 1.0 kJ/kg * °C, respectivamente, y la densidad del aire 
se puede tomar como 1.28 kg/m 3 . 


4-106 Pavos con un contenido de agua de 64% que están ini- 
cíalmente a 17C y que tienen una masa de más o menos 7 kg se 
van a eongelar sumcrgiéndolos en salmuera a -29°C, Usando la 
figura 4-54 determine cuánto tiempo se requerirá para reducii' la 
temperatura de la pechuga del pavo a una profundidad de 3,8 
cm hasta -18°C. Si la temperatura a una profiindidad de 3.8 cm 
en ia pechuga representa ía temperatura promedio del pavo„ de- 
termìnc La canttdad de transferencia dc calor por pavo suponien- 
do que r/) se congela todo el contenido de agua del pavo y h) 
sólo se congela 90% del comenido de agua de éste a -18°C. To- 
me los calores especfficos del pavo como 2.98 y 1.65 kJ/kg * 
arriba y abajo del punto de congelaciòn a -2.8°C, respectiva- 
mente, y el calor latente de fusión del mismo como 214 kJ/kg. 

Respuasiasi a) 1 753 U b) 1 617 kj 



44U? Se van a enfriar pollos con una masa promedio de 2,2 
kg y un calor específico de 3.54 kJ/kg * °C por medio de agua 
fria que entra en un enfriador por ínmersión del tipo de flujo 
continuo a 0.5 d C. Los poílos se dejan caer en el enfriador a una 
tcmperatura uniforme de 15 C C a razón de 500 por hora y se en- 
frian hasta una temperatura promedio de 3°C antes de sacarlos. 
EI enfriador gana calor de los alrededores con una velocidad de 
210 kJ/mim Determine a) la razòn de la remoción de calor del 
poìlo* en kW t y b) el gasto de masa de agua, en kg/s, si la eieva- 
cìóiì de la temperatura del agua no debe ser mayor a 2°C. 

4-1081 Se van a enfriar pollos con un contemdo de agua de 
74%, a una temperatura inìcial de 32°F y una masa de alredcdor 
de 7.5 Ibm con aire refrigerado a — 40°F. Pormcdio de la figura 
4-53, determine cuánto tiernpo transcurrìrá para reducir la tem- 
peratura de la superfìcie interior de los pollos hasta 25 a F. ^Cuál 
sería su respuesta si la tcmperatura del aire fuera de -80°F? 

4-109 En una planta de procesamìento de carne se van a en- 
friar trozos de came de res (p = I 090 kg/m\ c p — 3.54 kJ/kg - 
°C, k = 0.47 W/m - °C, y a = 0,13- X 10-* m 2 /s) de 10 cm de 
espesor. inicialmeute a 15°C, en las rejillas de un congelador 
grande que se manliene a — 12 D C. Los trozos de carne se colo- 
can cercanos entre sf de modo que la transferencia de calor des- 
de los bordes de 10 cm de espesor es despreciable. E1 trozo 
cojnpleto debe enfriarse por debajo de 5°C, pero la temperatura 
del bistec no debe caer por debajo de - 1°C T en ninguna parte, 
durante la refrigeraciòn con el fin de evitar la “quemadura por 
el frío' 1 . Se puede contnDlar el coefìciente de iransferencia de ca- 
lor por convección y, como consecuenda, la razón de la transfe- 
rencia de ealor desde el bistec al variar la velocidad del 
ventilador de circulación que se encuemra en el imerior. Deter- 
mine el coeficìente h de transferencia de calor que satisfará ìas 
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dos restriccíone,s de la temperatura, manteniendo al mismo 
tiempo el tiempo de refrigeración hasta un mínimo- 

Respuesta: 9,9 W/m : ' Ù C 



Problemas de repasc 

4-110 Considere dos placas grandes de acero (k = 43 W/m ■ 
°C y a = L17 X 10“ 5 m : /s) de 2 cm de espesor que se pusieron 
ima sobrc la parte superior de ía otra mientras estaban húmedas 
y se dejaron a la intemperie durante una fría noche de inviemo 
a — 15°C. ÁI día siguiente un trabajador necesita una de las pla- 
cas, pero se encuenlran pegadas entre sí debido a que la conge- 
lación del agua entre ellas las ha adherido. En un esfuerzo por 
derretir el hielo entre las placas y separarlas, el trabajador toma 
una secadora grande de cabello y sopla aire caliente a 50°C so- 
bre toda la superficie expuesta de la placa que está arriba. Se es- 
tima que el coeficiente de transferencia de calor por convección 
en la superficíe superíor es de 40 W/m 2 ■ °C Determtne cuánto 
tiempo debe el trabajador mantenerse soplando aire calìeníe an- 
tes que las dos placas se separem Respuesta * 482 s 

4-111 Considere un homo de curado cuyas paredcs están he- 
chas de concreto de 30 crn de espesor, cuyas propicdades son k 
— 0.9 W/m ■ °C y a = 0,23 X J0 -5 m 2 /s. En un principio, el 
horno y sus paredes están en equilibrio térmico con ìos alrede- 
dores a 6°C Entonces se cìerran todas las puertas y el homo se 
ealienta por medìo de vapor de agua de modo que la temperatu- 
ra de la superficie ínterior de las paredes se eleva hasta 42° C y 
se mantiene a ese nìvel durante 2.5 h. A contínuacìón, se abre el 
horno de curado y se expone aí aíre atmosféríco después de que 
se corta d flujo de vapor. Si las superficies exteriores de las pa- 
redes del horno esíuvieran aisladas, ^se ahorrarfa algo de ener- 
gía ese día durante el periodo en el quc el horno se usó para 
curar sólo durante 2.5 h o no habría difercncia? Base su res- 
puesta en cálculos. 



4-112 La tubería principal de agua en las ciudades debe colo- 
carse a suficiente profundidad por debajo de la superftcie del 


suelo para evitar que se congelen durante los prolongados perio- 
dos de temperaturas por debajo de la de congdación. Determi- 
ne la profundidad mínima a la cual debe colocarse la tubería de 
agua en un lugar en donde el suelo está iíiicialmente a 15°C y se 
espera que la lemperatura de la superficie del suelo, en las peo- 
res condickmes, permanezca en-l() D C durante un periodo de 75 
días. Tome las propìedades dcl suelo en ese iugar como k — 0.7 
W/m - °C y a = l.4x 10“ 5 m 2 /s. Respuesta .- 7,05 m 

4-113 Se puede considerar que una salchicha es un eiJindro de 
12 cm de largo cuyo diámetro es de 2 cm y cuyas propíedades 
son p = 980 kg/m 3 , c p = 3.9 kJ/kg - °C } k = 0.76 W/m ■ °C y a 
= 2 X 10~ 7 mVs. Una saichicha que está ìnicialmente a 5°C se 
deja caer en agtia hirviendo a J00°C. Se estima que el coeficien- 
te de transferencia de calor en la superficie de la salchicha es de 
600 W/m 2 ■ °C. Si se considera que la salchicha está cocida 
cuando la temperatura de su centro llega a 8CEC determíne 
cuánto tíempo pasará para que se cueza en el agua hírviendo. 


S I6> - 


^''''''jfek-hicha 

* A"ua, 100 ri C. 

V___ ^ _ 



FIGURA P4-113 


4-114 Un rollo largo de plaea de acero al manganeso de 2 m 
de ancho y 0.5 cm de espesor que está salìendo de un horno a 
820°C se vaa templar en un baho de aceìte (c p = 2.0 kJ/kg * °C) 
a 45°C. La lámina de metal se está moviendo a una velocidad 
estacionaria de 15 m/min v cl baho de aceite tíene 9 m de largo. 
Si el coeficicnte de transferencia de calor por convección en !os 
dos lados de Ìa pìaca es 860 W/m 2 * °C, determine ía temperatu- 
ra de ía lámina metálica cuando salc dcl bano de aceite, Asirnis- 
mo, determine la razón de la eliminación de calor del aceìte 
requerida para mantener su temperatura constante a 45°C. 



4 - 1151 En el Libro de cocina de Betty Crocker se atinna que un 
pavo relieno de 14 ib imcialmente a 40 Ù F tarda 5 h para asarse, 
en un horno mantenido a 325 °F. Se reeomicnda usar un tcrmó- 
metro para carne con el fin de vigilar la cocción y se considera 
que el pavo está cocido cuando el termómetro insertado profun- 
damente en la parte más gruesa de ia pechuga o del muslo, sin 
tocar el hueso, registra 185 Q F. El pavo se puede visualizar como 
un objeto esférico bomogéneo con las propiedades p = 75 
Ibm/ftL c p = 0.98 Btu/lbm ■ °F, k = 0,26 Btu/h • ft ■ °F. y a = 
0.0035 ftVh. Si la punta del termómetro está a un tercio de la 
distancia radial al eentro del pavo, determine tì) el coefieíenie 
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promedio de transferencia de calor en la superficie del pavo, h) 
la temperatura en la piel del pavo cuaiido está cocido y c) la 
eantidad total de calor transierido a él cn el homo. ^La lectura 
dd termómetro será de más de 1S5°F o menos después de pasa- 
dos 5 min de que el pavo se saca dd homo? 



4-1 Iti /Tfe Durante un incendio, los troncos de dgunos ro- 
W bles sccos (k = 0.17 W/m ■ °C y a= L28 X 
10 7 m 2 /s) que esián inicialmente a una temperatura uniforme 
de 30°C se exponen a gases ealicntes a 520°C durante un perio- 
do de 5 h, con un eoefíciente de transferentia de ealor de 65 
W/m 2 + °C sobre la superficie. La temperatura de ígnición de los 
árboles es de 410°C Considerando los troncos de los árboles 
secos como barras cilínddcas largas con dìámetro de 20 cm, de- 
termine si se encenderán al ser barridos por eì fuego. 



4-117 Á raenudo se corta una sandía a la mìtad y se pone en el 
congdador para enfriarla con rapidez. Pero con frecuencia olvi- 
damos comprobar su estado y se fínaliza eon una sandía eon 
una capa congelada en la parte superior. Para evitar este proble- 
ma potenciab una persona quiere fijar d medidor de tiempo de 
tal fomia que se apague cuando la temperatura de la supeificie 
expuesta de la sandfa caiga basta 3°C 
Considere una sandfa esférica de 25 cm de diámetro que se 
corta en dos partes iguales y se pone en un congelador a -12°C. 
Ìnicialmente la sandía completa está a una temperatura unifor- 
me de 25 °C y el coeficíente de transferencia de calor sobre las 
stiperficies es de 22 W/m 2 - °C Si la sandía tiene las propieda- 
des del agua + determine cuánto tiempo pasará para que el centro 
de las superfìcies cortadas expuestas caíga hasta 3 Ú C 


Congejador 



FIGURA P4-117 


4-118 Se puede determinar que la conductividad térmica de 
un sólido cuya densidad y calor especffico se conocen a partir 
de la relación k — odpc r después de evaluar la difusividad lér- 
mica a. 

Considerc una barra cilíndriea de 2 cm de diámetro hecho de 
un material simple cuya densidad y peso específico son 3 700 
kg/m^ y 920 J/kg ■ °C, respectìvamente. La muestra está ìtiicìal- 
mente a una temperatura uniforme de 25°C. Con el fin de mcdir 
las temperaturas de la muestra en su superficie y su centro, se 
inserta un termopar hasta el centro de ella a lo largo de la línca 
central y se suelda otro eri un pequeno orificio taladrado sobre 
la superficie. La muestra se deja caer en agua hirviendo a 
100°C. Después de 3 min se registran las temperaturas de la su- 
peificic y del centro y resultan ser de 93°C y 75°C. respectiva- 
mente. Detcrmine la dífusividad térmica y la conductividad 
térmíca del material. 



FIGURA P4-118 

í-119 En los climas desérticos la lluvia no es algo que ocurra 
en forma comun, ya que las goiitas que se forman cn La capa 
superior de ía atmósfera a menudo se evaporan antes de que Ue- 
guen a La tierra. Considere una gota de lluvia que está inicial- 
mente a una temperatura de 5°C y liene un diámctro de 5 mm. 
Determine cuánto liempo iranscurrim para que el diámctro de 
la gota se reduzca a 3 mm conforme cae a través del aíre am- 
biente a 18°C, con un coeficiente de transferencia de calor de 
400 W/m 1 - °C + Se puede suponer que la temperatura del agua 
permanece constante y umforme a 5 D C en todo momento. 

4-1201 Considere una placa cuyo espesor es de 1 in T un cilin- 
dro largo cie I in de díámetro y una esfera de 1 in de diámetro, 
todas a una ternperatura inicial de 400°F y hechas de bronee 
(k = 15,0 Btu/h * ft * D F y a ~ 0333 ft 2 /h). Àhora estas tres con- 
figuraciones geométricas se exponen a aire frío a 75°C sobre to- 
das sus superfìcies, eon un coeficiente de transferencia de calor 
de 7 Btu/h - ft 2 ♦ °F + Determíne la temperatura en el centro de ca- 
da confìguracìón después de 5, ÌO y 30 min. Explique por qué 
la temperatura del centro de la esfera siempre es la más baja. 
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FtGURA P4-12Q 


4-1211 Repita el problema 4-1201 para confìguraciones geo- 
métricas de hieiTO fundido (k = 29 Blu/h ■ ft - °F y a = 0.6 i 
ft 3 /h). 

4-1221 ^ Vuelva a consìderar el problema 4-1201. Usando 

el software EES (o cualquier otro semejante), 
trace la gráfica del centro de cada confíguración geométrica en 
función del tiempo de enfriamiento, a medida que éste varía de 
5 min hasta 60 min y discuta los resultados. 

4 123 Se ealientan válvulas de motores (k “ 48 W/m * 0 C ? c p — 
440 J/kg ■ °C y p — 7 840 kg/m- 1 ) hasta 800°C, en la sección de 
tratamientos térmicos de una instalación de fabrícacjón de las 
mismas. Entonces las válvulas se templan en un bahò grande de 
aeeìte que está a una temperatura promedio de 50°C. E1 coefi- 
cíente de transferencia de calor en el bano es de 800 W/m 2 ■ Ù C. 
Las válvulas tienen un vástago cilíndrico con un diametro de 
8 mm y una longitud de 10 cm. Se pucde suponer quc la cabeza y 
el vástago de la válvula tiencn un área supcrficial igual y se pue- 
de tomar el voíumen de la cabeza como un 80% del volumen dei 
vástago. Detennine cuánto tiempo pasará para que la temperatu- 
ra de la válvula caiga hasta a) 400°C t b) 200°C y c) 51 °C, y d) Ja 
mmsferencia máxima de calor desde una sola de ellas. 

4-124 Se va a enfriar una sandía que está imcialmeníe a 35°C 
dejándola caer en un lago que está a 15°C Después de 4 h y 40 
min de enfriamiento, se dice que la medida de la temperalura 
del centro de la sandía es de 20°C. Considerando la sandia co- 
mo ima esfera de 20 cm de diámetro y con !as propiedades k — 
0.618 W/rn - °C, a = 0.15 X 1 Ù^ 6 m 2 /s t p = 995 kg/m 3 T y C p = 
4.18 kJ/kg ■ °C, determine el cocficientc promedio de transfe- 
rencia de calor por convección y la temperatura superficial de 
ella al final del periodo de enfriamiento. 

4-J25 Se van a enfriar trozos grandes de alimento de 10 cm de 
espesor que están iìrmemente envueltos en papel delgado, en un 
cuarto de refrigeraclón mantenido a 0 Ù C. E1 coeficiente de trans- 
terencia de calor sobre las superficies de las cajas cs de 25 W/m 2 
- Ù C y dìchas cajas se van a mantener cn el cuarto durante un pe- 
riodo de ó h. Si la tempcratura inicial de las cajas es de 30 o C de- 
termine La tcmpcratura en el centro de las mismas si contienen a) 
margarma (k = 0.233 W/m + o Cya = 0.Ìl X !0“ 6 m 2 /s), b) pas- 
tel blanco (k = 0.082 W/m ■ °C y a = 0 + 10 X 10“ 6 m 2 /s) y c) pas- 
tel de chocolate (k = 0406 W/m ■ °C y a = 0J2 X 10“ 6 nr/s). 

4-126 Una columua cilíndrica de 30 cm de diámetro y 4 m de 
alto dc una casa hecha de concreto (k — 0.79 W/m * °C T a = 
5.94 X 10“ 7 m 2 /s, p = 1 600 kg/m\ y c p = 0.84 kJ/kg * °C) en- 
friada hasta 14°C durante una noche fría se calienta una vez 
más durante el día al exponerse al aire ambiental a una tempe- 


ratura promedio de 28°C, con un coeficiente promedio de trans- 
ferencia de calor de 14 W/m 2 ■ °C. Determine a) cuánto tíempo 
transcunirá para que la temperatura de la superficie de la 
columna se eleve hasta 27°C, b) la cantidad de transferencia de 
calor hasta que la tempemtuia en el centro Uegue hasta 28°C y 
c) la caníidad de transferencia de calor hasta que la íemperatura 
de la superficie llegue hasta 27°C. 

4-127 Largos alambres de alumínio (p = 2 702 kg/m 3 , c p = 
0.896 kJ/kg ■ °C, k = 236 W/m ■ °C, ya = 9.75 X ìù“ 5 m~/s) 
se extruyen a una temperatura de 350°C y se exponen al aire at- 
mosférico a 30 g C, con un coeficiente de transferencia dc calor 
de 35 W/m 2 ■ °C. a) Dctermine cuánto tiempo transcurrirá para 
que la tcmperatura del alambre caìga hasta 50°C. b) Si el alam- 
brc se extruye a una velocidad de 10 m/min T determine qué dis- 
tancia ha recomdo después de la extrusión para d momento en 
que su temperaiura cae hasta 50°C. ^Qué cambio en el proceso 
de enfriamiento pròpondría para acortar esta distancia? c) Si el 
aiambre de aluminio sale del cuarto de extrusión a 50°C, deter- 
mine la razón de la iransferencia de calor del alambre hacia ese 
cuarto. Respuesias: á) 144 s, b) 24 tn, c) 855 w 



4-128 Rcpita cl problema 4-127 para un alambre de cobre 
(p = 8 950 kg/m\ c = 0.383 kJ/kg * °C T k = 386 W/m - °C t y 
a = 1.13 X 10 -4 m 2 /s). 

4*129 Considere una casa dc ladrillos (k = 0.72 W/m ■ °C y 
a = 0.45 X 10“ 6 m 3 /s) cuyas paredes tienen 10 m de largo, 3 m 
de alto y 0.3 m de espesor. Una noche, se descompone el cale- 
factor de la casa y se observó que toda ella 3 incluyertdo sus pa- 
redes, estaba a 5°C en la mahana. E1 exterior se calentó a 
medida que avanzó el dia, pero ningun cambio se sintio en la 
casa, la cual estaba firmemente sellada. Sí la temperatura de 
la superficie exierior de ia casa permanece constante a 15°C, 
detenuine el tiempo que transcurrirá para que la temperatura de 
las superfieies interiores de las paredes se eleve hasta 5.1°C. 



4-130 Una pared de ladrillo de 40 cm de espesor (k = 0.72 
W/m - °C, y a= 1.6 X 10 -7 m 2 /s) se calienta hasta una tempe- 
ratura promedio de 18 Ù C mediante el sistema de caiefacción y 
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la radiacíón solar mcrdente sobre ella durante el día. Por la no 
chc, la superficie exteríor de ía pared sc expone a aire frío a 
“ 3 D C, con un coefìciente promedio de transferencia de caíor de 
20 W/nrr ■ °C. Determitie las temperaturas de la pared a las dis- 
tancias de 15, 30 y 40 cm de la superfícíe exterior, durante un 
periodo de dos horas, 

4-131 Considere et monobJoque de on automóvil hecho de 
hierro fundido (k = 52 W/m - e C y a = 1.7 x 10 -5 m 2 /s), EI 
motor sc puede considerar corno un bloque rectangular cuyos 
lados tienen 80 cm, 40 cm y 40 cm. E1 motor está a una tempe- 
ratura dc 150°C cuando está encendido. Emonces se expone aJ 
aire atmosférico a 17°C T con un coeficiente de transferencia de 
ealor de 6 W/m 2 ■ Determine a) la tcmperatura en el centro 
de la superticie superior cuyos lados tienen 80 cm por 40 cm y 

b) la temperaiura en la esquina después de 45 min de enfria- 
míento, 

4-132 $e eneuentra un hombre muerto en un cuarto a I6°C + 
Se niíde la temperatum superficìal de su cintura, la cual es de 
23°C y se estima que el coeficiente de transferenda de calor es 
de 9 W/nr ■ Q C, Vìsualizando el cuerpo como un ciíindro de 28 
cm de díámetro y J .80 m de largo, estime cuánto Liempo ha 
transcurrido desde que murió, Tome Jas propìedades del cuerpo 
como k = 0.62 W/m ► " J C y a = 0.15 X ] m 2 /s y suponga que 
la tcmperatura inicial del mismo fue de 36°C, 

t - 133 Se desarrolla un proceso exotérmico de manera uni- 
forme en Loda la extensión de una esfera de 10 cm de diámetro 
(k = 300 W/m ■ K, c p = 400 J/kg ■ K, p = 7 500 kg/m 3 ) y se ge~ 
nera calor con una rapidez constante de 1.2 MW/ml La tempe- 
ratura está inleialmente uniforme a 20°C y el proceso exotérmico 
coinienza en el instante t = 0. Para mantener la lemperatura de 
la esfera bajo controf se sumerge en un baiio Ifquido mantenido 
a 20°C. EI coeficiente de transferencia de calor en ta supertlcie 
dc la esfera es de 250 W/m 2 ■ K. 

Debido a la elevada conductividad tcrmica de ìa esfcra, se 
pucdc despreciar la resistencia a la conducción dentro de clía, 
en comparación con la resistencia a la convecdón en su super- 
ficie. En consecuencia, se podria analizar esta situación de 
transferencìa de caíor de estado no estacionario como un sis- 
tema concentrado. 

n 1 Demuestre que la variación de la tempcratura T de la es- 
fera con el liempo / se puede expresar como dTÌdt = 0,5 
- 0.0057. 

h) Calcuìc ìa temperatura de la esfera en estado estacionario. 

c) Calcule el liempo necesario para que la temperatura de la 
esfera alcance eJ promcdio de stis temperaturas inicial y 
final (eslacionaria). 

J' 13 J Se enfrían por inmersión placas grandes de acero de 1.0 
cm de espesor, desde 600°C hasta I0Q u C ? en un recipiente con 
aceÌLe que se manliene a 30°C. E1 cocficiente promedio de 
transferencia de calor para las dos caras de las placas de acero 
es dc 400 W/rrf ■ K. Las propìcdades prometlio del acero son k 
= 45 W/m K t p = 7 800 kg/m 3 yc p = 470 J/kg - K, Calcule el 
tiempo de enfriamiemo de las placas de acero. 

4 \ Se producen alambres de aluminio de 3 mm de diáme- 
ti o, por extrusión. Los alambres salen del extrusor a una tempe- 
ratura promedio cíe 350 U C y a una velocidad lineal de 10 m/min. 
Àntes de salir dc la sala de exlrusióm los alambres se enfrfan 


hasta una temperatura promedio de 50°C mediante transferen- 
cia de calor hacia el aire circundante que se encuenlra a 25 C C, 
con un coeficiente de transferencia de calor de 50 W/m 2 * K. 
Calcule la longitud necesaria de la sección en enfrìamiento del 
alambrc dentro de la sala de extrusión. 


Problemas de examen sohre 
furulametilos de ìttgenlería (Fl) 

4*136 Se dejan enfriar bolas de cobre (p = 8 933 kg/m\ k — 
401 W/m . °C, = 385 J/kg - a = 1.66 X 10“ 4 m 2 /s), ini- 

cialmente a SGQ^C, en dre a 30°C, durante 2 minutos. Sì las bo- 
las tienen un diámelro de 2 cm y el coeficiente de transferencia 
de calor es 80 W/m 2 ■ °C, la tempcratura en el centro de las ho- 
las al fínai del enfriamiento es 

a) 104°C Z?) 87°C c) 198°C 

d) 126°C e) 152°C 

4 137 Se ílena con agua, inicialmente a 25X, una lata de 10 cm 
de diámetro interior y 30 cm de largo, y se pone cn un refrigera- 
dor doméstico que está a El coeficientc de Lransferencia de 
ealor sobre la superficie de la lata es 14 W/m 2 ■ Q C. Si se suponc 
que la temperalura del agua permanece uniforme en el curso dd 
proceso de enfriamiento, el tiempo que se requiere para que la 
temperatura del agua caiga hasta 5°C es 

á) 0,55 h b) LI7h c) 2.09 h 

d) 3.60 h e) 4.97 h 

4-138 Se coloca un bloque caliente de hierro (p = 7 870 kg/m\ 
c p = 447 J/kg ■ °C) de 18 cm de largo T 16 cm de anclio y 12 cm 
de altura. ínicìalmente a 200°C T en un horno pai’a tratamiento 
térmico. E1 coeficiente de trdnsferencia de calor sobre la super- 
fìcic dcl bloque es 100 W/m 2 ■ °C. Si se requicre que la tempera- 
tura del bloque se eleve hasia 750°C en un periodo de 25 min, 
eJ homo debe mantenerse a 

a) 750 C C b) 830°C c) 875 °C 

d) 910 q C è) 1 000°C 

4-139 Puede considerarse un pollo pequeno (k = 0.45 W/m ■ 
= 0,15 X 10“ 6 m 2 /s) como una esfera sólida de 1 L25 cm 
de díámetro, El polJo está inicialmente a una lemperatura uni- 
forme de 8 a C y se vaa cocinar en un bomo mantenido a 220°C, 
con un coeficiente de transferenda de calor de 80 W/m 2 ■ 

Con esta ídealización, la temperatura en el centro del poUo des- 
pués de un perìodo de 90 min es 

cì) 25°C b) 6 1 C C c) 89°C 

d) 122°C e) 168°C 

4 140 En una instalacidn de producción, grandes placas de 40 
cm de espesor, hechas de acero inoxidabJe (k = 15 W/m - °C, 
a = 3.91 X 10^ tì m 2 /s) son extraídas dc un liorno a una tempe- 
ratura unifoime de 750°C. Las placas se colocan cn un bafio dc 
agua que se tnantiene a una temperátura constantc de 20°C T con 
un coefíciente de transferencia de calor de 600 W/nr ■ °C. El 
liempo que tarda la temperatura de la superfície de las placas en 
disminuir hasta 100°C es 

a) 0.28 h h) 0.99 h c) 2.05 h 

d) 3.55 h e) 5.33 h 
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4 141 Se expone a aire a 30°C, con un coeficienie de transfe- 
rencta de calor de 8,83 W/m 2 ■ °C, una larga barra de 18 em de 
diámetro, hecha de madera dura (k — 0 + 159 W/rn ■ °C, a — 1.75 
X 1() -7 m 2 /s). St ia temperatura del centro de la barra es de 
I5°C después de 3 horas, la temperatura inicial de la barra era 

a) 11.9°C b) 4.9°C c)3.7°C 

d) 0°C e) “9.2°C 

3- 142 Puede considerarse una papa como una esfera sólida de 

5.7 cm de diámetro con ìas propiedades p = 910 kg/m 3 , c p = 
4.25 kJ/kg ■ °C, * = 0,68 W/m - °C y a = L76 X 10“ 7 m 2 /s. Se 
van a coctnar 12 de esas papas, inicìalmente a 25°C, colocán- 
dolas en un horno mantenido a 250 a C> con un coeficiente de 
transferencia de calor de 95 W/m 2 ■ *C. La cantidad de transfe- 
rencla de calor a las papas en el transcurso de un período de 30 
minutos es 

a) 77 kJ b) 483 kj c) 927 kJ 

d) 970 kJ e) 1012 kJ 

4- 143 Si consideramos una papa como una esfera sólida de 

5.7 cm de diámetro con las propiedades p = 910 kg/m 3 , c p = 
4.25 kJ/kg - 0 C t k = 0.68 W/m ■ °C y a = 1.76 X 10" 7 m 2 /s, y 
se van a cocinar 12 de esas papas, inicialmente a 25°C, 
colocándolas en un homo mantenido a 250X, con un coefi- 
ciente de transferencia de calor de 95 W/m 2 ■ la cantidad de 
transferencia de calor a las papas en el momento en el que la 
temperalura en eJ ceniro Hega a 100°C es 

a) 56 kJ b) 666 kJ c) 838 kJ 

d) 940 kJ e) 1 088 kJ 

4-144 Se deja caer en agua con hielo un trozo grande de tejido 
a 35°C, con una difusividad térmica de I X 10~ 7 m 2 /s. E1 agua 
se agita bien, de modo que la temperatura de la superficie del 
tejido dísminuye hasta0°C en e] tìempo cero y permanece a esa 
temperatura en todo momento. Después de 4 minutos y a una 
prafundidad de 1 cm T la temperatura del tejìdo es 

d) 5°C b) 30°C c) 25°C 

d) 20°C e) 10°C 

4-345 Cousidere un trozo cilíndrico de carne de cordero de 
7.6 cm de diámetra (p = ] 030 kg/m 3 , c p = 3.49 kJ/kg ■ °C, k = 
0.456 W/m ■ ^C, a = 1.3 X 10 -7 m 2 /s). Se deja caer ese trozo de 
carne, inicialmente a 2*C, en agua en ebullición a 95°C, con un 
coefíciente de transferencía de calor de l 200 W/m 2 ■ °C. EI 
tiempo que transcurre para que la temperatura del centro del 
trozo de carne se eleve hasta 75°C es 

a) 136 min b) 2L2 mìn c) 13,6 min 

d) 11.0 min e) 8.5 mìn 

4-146 Considere un trozo cilíndrico de carne de cordera de 
7.6 cm de diámctro y 3 cm de diámetro (p = 1 030 kg/nrr\ c p = 
3.49 kJ/kg ■ °C k = 0.456 W/m - °C, a= 1.3 X 10 7 m 2 /s). Se 
deja caer ese Ltozo de carnc, inicialmente a 2°C, cn agua en 
ebutlicíón a 95°C, con uu coeficiente de transferencia de calor 
de 1 200 W/m 2 ■ °C. La cantidad de ealor que se transfiere en eJ 
transeurso de los pnmeros 8 minutos de cocción es 

íi) 7 ] kJ b) 227 y c) 238 kJ 

tí) 269 kJ e) 307 kJ 


4-147 Se enfrían por inmersión bolas de acero al carbono (p 
= 7830 kg/m\ k = 64 W/tn - °C, e p - 434 J/kg ■ *C}, inicial- 
mente a 150°C, en un bano de aceite a 20°C, durante 3 minutos. 
Si las bolas tienen un díámetro de 5 cm y el coeficiente de trans- 
ferencia de calor por convección es 450 W/m 2 * °C, la tempe- 
ratura dd centro de las bolas después del enffiamiento será 
(sugerencia: examine el número de Biot) 

a) 27.4°C b) 14.3°C c) 12.7°C 

d) 48.2°C €)76.9°C 

4-148 Se va a enfriar hasta 5°C una bebìda enlatada de 6 cm 
de diámetro y 13 cm de dtura (p = 977 kg/m\ k = 0.607 W/m 
■ a C T c p = 4180 J/kg ■ °C), inicialmente a 25°C echándola en 
agua con hielo a 0°C. E1 área total de la superficie y el volumen 
de la bcbida son A s = 301.6 cm 2 y V = 367.6 cm 3 . Si ei coefi- 
ciente de transfcrcncia de calor es 120 W/m 2 ■ °C, detenníne 
cuánto tardará la bcbida en enfriarse hasta la temperatura de- 
seada de 5 Q C. Suponga que la lata se agita en eì agua y, como 
consecuencia, la temperatura de la bebida cambia de modo uni- 
forme con el tiempo, 

a) 1.5 min b) 8,7 min c) 11.1 min 

d) 26.6 mín e) 6.7 min 

4-149 E1 análisis de sistemas concentrados de situaciones de 
conducción transitoria de calor es válidp cuando el número 
de Biot es 

n) muy pequeno b) aproximadamente uno 

c) muy grande d) cualquier número real 

e) no se puede decir a menos que también se conozca 
el numero dc Fourier 

4-150 Paneles de carrocerías automotrices de cloniro de po- 
livinilo (k = 0.092 W/m * K, c p = L05 kJ/kg ■ K, p = 1714 
kg/m 3 ), de 3 mm de espesor, salen de una moldeadora por in- 
yección a 120°C Para manejarios, necesitan enfriarse hasta 
40°C mediante la exposicìón de ambos eostados dc ellos a aire 
a 20°C. Sí el coefìciente de transferencia de calor por convec- 
ción es 30 W/m 2 ■ K y no se considera la radiacióm el tiempo 
que deben exponerse los paneles al ajre, antes de que se puedan 
manejar, es 

a) 1.6 min b) 2.2 min c) 2.8 min 

d) 3.5 min e) 4.2 min 

4-151 Una fundición de acero se enfría hasta 90% de la dife- 
rencia origìnal de temperatura en aire estático. E1 tiempo que 
tarda en enfriarse esta misrna fundición hasta 90% de la dife- 
rencia original de temperatura en un flujo de aire, cuyo coefi- 
ciente de transferencia de calor por conveccìón es 5 veces el dcl 
aìre estático, es 

a)3min b) 6 min c) 9 min 

íi)12min e)15min 

4 - 152 Se puede concebir el numero de Biot como la mzón de 

a) La resistencia tértnica a la conducción a la resistencia tér- 
mica a la convección. 

b) La resistencia Lérmica a la conveccìón a la resistencia tér- 
mica a laconducción. 
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c) La capacidad de almacenamiento de energía térmica a la 
resistencia témiica a la conducción. 

d) La capacidad de almacenamiento de energía térmica a la 
resistencia térmica a la convección. 

e) Ninguna de las anteriores. 

4- 153 Cuando se calienta el agua, como en un estanque o un 
lago, mediante el aire cálido que está encima de ella T pemianece 
estable, no se mueve y fomia una capa cálida de agua en la parte 
superior por encima de una capa fffa. Considere un lago pro- 
fundo (k = 0.6 W/m • K, c p = 4.179 kJ/kg • K) que se encuen- 
tra inicialmenle a una temperatura uniforme de 2°C y ha 
incrementado en lomia repentina la temperatura de su superíì- 
cie hasla 20°C mediante la acción de un frente de tiempo prima- 
veral. La temperatura del agua a 1 m por debajo de la superficie, 
400 horas después de este cambio, es 

tf) 2.1°C b) 4.2°C c) 6.3°C 

d) 8.4°C e) 10.2°C 

4-154 E1 techo de 40 cm de espesor de un cuarto grande cons- 
truido con concreto (k = 0.6 W/m • K, a = 5.88 X 10~ 7 nr/s) 
está inicialmente a una temperatura uniforme de 15°C. Después 
de una intensa tormenta de nieve, la superficie exterior del te- 
cho permanece cubierta con nieve a — 5°C. La tcmperatura del 
techo a una distancia de 18.2 cm de la superficie exterior, des- 
pués de 2 horas, cs 

a) 14.0°C b) 12.5°C c)7.8°C 

d) 0°C e) —5.0°C 


Problemas tíe computatíora, tíiseho y ensayo 

4-155 Realice el siguiente experimento en su casa para deter- 
minar el coeficiente combinado de transferencia de calor por 
convección y radiación en la superfície de una manzana expues- 
ta al aire ambiental. Necesitará dos termómetros y un reloj. 

En primer lugar, pese la manzana y mida su diámetro. Debe 
medir su volumen al colocarla en una taza graduada grande lle- 
na hasla la mitad de agua y obsei'var el cambio en volumen 
cuando esté completamente sumergida en esa agua. Refrigere la 


manzana durante la noche de modo que esté a una temperatura 
uniforme en la maiìana y mida la temperatura del aire en la co- 
cina. Enseguida, saque la manzana y clávele uno de los temió- 
metros hasta su punto medio y el otro justo debajo de la cáscara. 
Registre las dos temperaturas cada 5 min durante una hora. Con 
estas dos temperaturas, calcule el coelìciente de transferencia de 
calor para cada intervalo y tome su promedio. E1 resultado es el 
coeficiente combinado de transferencia de calor por convección 
y radiación para este proceso de transferencia. Con sus datos 
experimentales, calcule también la conductividad térmica y la 
difusividad témiica de la manzana y comparelas con los valores 
dados con anterioridad. 

4-156 Repita el problema 4-155 con un plátano en lugar de 
una manzana. Las propiedades térmicas de los plátanos son 
prácticamente las mismas que las de las manzanas. 

4-157 Lleve a cabo el siguiente experimento para determinar 
la constante de tiempo para una lata de bebida gaseosa y. a con- 
tinuación, prediga la tcmperatura de la bebida en diferentes ins- 
tantes. Dejc la bebida en el refrigerador duranle la noche. Mida 
la temperatura dcl airc en la cocina y la de la bebida mientras lo- 
davía está en el refrigerador. pegando con cinta adhesiva el ter- 
mómetro a la superficie exlerior de la lata. A continuación saque 
la bebida y mida su teniperatura después de 5 min. Mediante es- 
tos valores calcule el exponente b . Con este valor /?, prediga las 
temperaturas de la bebida en 10, 15, 20, 30 y 60 min y compare 
los resultados con las medidas de la temperatura real. ^Piensa 
que, en este caso, es válido el análisis de sisiemas concentra- 
dos? 

4-158 Los áiboles de cítricos son muy susceptibles al clima 
frfo y la exposición prolongada a temperaturas inferiores a la de 
congelación puede destruir la cosecha. Con el fin de proteger 
los árboles contra frentes fríos ocasionales con temperaturas por 
debajo de la de congelación, los agricultores de Florida suelen 
instalar rociadores de agua sobre los árboles. Cuando la tempe- 
ratura cae por debajo de cierto nivel, los rociadorcs esparccn 
agua sobre los árboles y sus frutos para protegerlos contra el da- 
no que puede causar la tempcratura por debajo de la de conge- 
lación. Explique el mecanismo básico que se encuentra detrás 
de esta medida de protección y cscriba un ensayo acerca de có- 
mo funciona el sistema en la práctica. 
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MÉTODOS NUMÉRICOS 
EN LA CONDUCCIÓN 
DE CALOR 


CAPITULO 

5 


H asta ahora se ha considerado de modo preponderante problcmas relaii- 
vamente simples de conducción de calor relacionados con configu- 
raciones geométrìcas sìmpíes, con condiciones de frontera simples, 
porque sólo esos problemas se pueden resolver amlíticamente. Pero mucìios 
problemas que se encuentran en la prácttca comprendcn configuracìones 
geométricas complicadas, con condiciones de frontera complejas o propie- 
dades variables, y no se pueden resolver analíticamente. En esos casos, se 
pueden obtener soluciones aproximadas suficientemente exactas por medio 
de computadoras utílizando un método numérico. 

Los métodos de resolucìón analítica como los presentados en el capítulo 2 
se basan en la solución de la ecuación difereneial qoe rige junto con las con- 
diciones de frontera. Estos métodos conducen a funciones soluciones para la 
tcmperatura en cada punto del medio. Por otra parte, los métodos numéricos 
se basan en el reemplazo de la ecuación diferencìaJ por un conjmito de n ecua- 
ciones algebraicas para las temperaturas desconocidas en n puntos seleccìo- 
nados en el medio y la solución símultánea dc cstas ecuaciones condiice a 
valores de la temperatura en esos puntos discretos. 

Existen varias maneras de obtener la formulación numérica de un problema 
de conducción dc calor, como los métodos dc las diferenciasýìnitas, de ele- 
mentos finìtoSy de elementos frontera y de halance de. energía (o de volumen 
de control). Cada uno tiene sus propias ventajas y desventajas y, en lapráctica, 
se usa cada uno, En este capítulo se usa principalmcnte el enfoquc de balance 
de energía, quc se basa cn los conocidos balances de energía en volúmenes de 
control y 110 en pesadas formulaeiones matemáticas y, por tanto, proporciona 
una mejor sensaeíón física del problema. Ádemás, conduce al mismo conjun- 
to de ecuaciones algebraicas que el método dc las diferencias finitas. En este 
capítulo se demuestran la formulación matemática y la resolueión de proble- 
mas de conducción de calor tanto para ei caso estacionario como el transitorio 
en diversas configuraciones geométricas. 

OBJETIVOS 

Cuando eí lectortermine de estudiar este capítuío, debe ser capazde: 

■ Coinpreider las limítacíones de las soluctones analítícas de los problemas de conduc- 
cíón y ia necesidad de los métodos numéricos intensivos de computación 

m Expresar las derivadas como diferencias y obtener las formulaciones en diferencìas 
fìnitas 

■ Resolver numéricamente problemas de conducción estacionaria unidimensionai o bídi- 
mensionat, aplicando el método de diferencias finitas/y 

■ Resolver problemas de conduccíón transitoria unidimensional o bidimensional, apli- 
cando el método de diferencias finitas. 
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7Xr) = 7- 1 + ^(r 0 2 -à 


Q { r) = -kAf r 


3 


FfGURA 54 


La solución analítica de tm problema 
requiere plantear la ccuación 
diferencial que rige y la aplicación de 
las condlciones de froniera. 


5-1 - iPOR QUÉ LOS MÉTODOS NUMÉRICOS? 

La pronta dìsponíbilidad de las compuíadoras de alm velocidad y los podero- 
sospaquetes de software de fácil uso han tenido un ímpacto importante sobre 
la edueacìón y la práctica de Ia ingeniería en los ultimos anos. Hace anos, los 
ingenleros dependían de sus habilidades analíticas para resolver problemas 
significativos de ingeniería y, como consecuencia, tenían que pasar por un 
adiestramiento riguroso en matemáticas. Por otra parte, los ingenieros de la 
actualidad tienen acceso a una cantidad tremenda de poder de computación 
bajo las puntas de sus dedos y necesitan sobre todo comprender la naturaleza 
física del problema e interpretar los resultados. Pero también requieren enten- 
der cómo realìzan los cálculos las computadoras con el fín de desarrollar cier- 
ta conciencia de los procesos que intervìenen y de las límitaciones, para evitar 
al mismo tiempo cualesquiera escollos ocultos posibles. 

En el capítulo 2 se resolvieron varios probíemas de conducción de calor en 
diversas confíguraciones geométricas de manera sistemádca pero intensamen- 
te matemática mediante 1) ladeducción de la ecuación diferencial que la rige, 
mediante on balance de energía sobre un elemenio de volumen díferencial, 2) 
al expresar las condiciones de frontera en forma matemátìca apropiada y 3) 
por medio de la ecuactón diíerencial y a3 aplicar las condìciones de frontera 
para determinar las constantes de integracíón. Esto dio por resultado una fun- 
ción solución para la distribucíón de temperatura en el medio, y la solución 
obtenida de esta manera se Uamó solución analítica del problema. Por ejem- 
plo, la fonrtulación matemática de la conduccíón unidímensional de calor en 
estado estacionario en una esfera de radio r 0 , cuya superficie exterior se man- 
tiene a una temperatura uniforme de 7j, con una generación unifbrme de calor 
a una velocídad de é 0 , se expresó como (figura 5-1) 



cuya solución {anaìítica) es 

T(r) -T { ± — {r£ - r 2 ) (5-2) 


Es cierto quc lo amerior es una forma muy conveniente de la solucióm ya que 
se puede determinar la temperatura en cualquier punto dentro de la esfera sim- 
plemente al susdtuir la coordenada rdel punto en la funcìón solución analíti- 
ca antes dada, La solución analítica de un problema tambìén se menciona 
como solucíón exacta, puesto que satisface la ecuación diferencial y las con- 
diciones de frontera. Esto se puede verifíear al sustituir la función solución en 
la ecuación diferencial y las condiciones de frontera. Además, se puede deíer- 
minar la razjón delflujo de calor en cualquier lugar dentro de la esfera o de su 
superficie al tomar la derivada de la función solución T(tj y sustituirla en la 
ley de Fourier como 


éW-- W f = (5-3) 

E1 análisis antes realizado no requirió elaboración malemática más allá de 
la integración simple y es probable que el lector se pregunte por qué alguien 
pediría algo más. Después de todo, las soluciones obtenidas son exactas y fá- 
ciles de usar. Además, son instructivas* puesto que muestran con claridad la 
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dependencìa funcìonal de la temperatura y la transferencia de calor con res- 
pecto a ìa variable independiente r. Bien, exìsten varias razones para la bús- 
queda de métodos alternativos de resolucìón. 


1 Limitaciones 

Los métodos analíticos de solución se limitan a problemas fuertemente sìmplì- 
fìcados en confìguraciones geométricas simples (figura 5-2). La configu- 
ración geométrica debe ser tal que toda su superficie se pueda describir mate- 
máticamente en un sistema de coordenadas al igualar las variables a constan- 
tes, Es decir T deben ajustarse a la perfección aun sistema de coordenadas con 
nada que se introduzca o sobresalga. Por ejemplo, en el caso de la conducción 
de calor unidtmensional en una esfera sólida de radio r 0í toda la superficie 
exterior se puede describir por r — r 0 . De modo semejante, ias supeificies de 
un cilindro sólido finito de radio r 0 y altura H se pueden describir por r — r 0í 
para la superficie lateral, y z — Oy z — H para las superficies superior e infe- 
rior, respectivamente. Incluso las menores complicacíones en la configuración 
geométrica pueden hacer que una solución analítica sea ìmposible. Por ejem- 
plo, un objeío esférico con una extrusión, como una manija en algún hi- 
gar, es imposible de manejar en forma analítíca ya que, en este caso, las con- 
diciones de fronlera no se puedcn expresar en ningiin sistema conocido de 
coordenadas. 

Incluso en las configuraciones simples los problemas de transferencia de ca- 
lor no se pueden resolver en forma analítica si las condicìones térmicas no son 
suficientemente simples. Por ejemplo, la consideración de la variación de la 
conduetividad témiìca con la temperatura, la variación del coeficiente de 
transferencia de calor sobre la superficie o la transferencia de calor por radia- 
ción sobre las superficies pueden hacer que sea imposible obtener una so- 
lución analítica. Por lo tanto, las soluciones analítícas se limitan a problemas 
que son simples o que se pueden simplificar eon aproximaciones razonables. 


2 Una mejor elaboración de modelos 

Se mencionó con anterioi idad que las soluciones analílicas son exactas porque 
no comprenden aproximaciones. Pero esta afirmación necesita ser aclarada, 
Se debe establecer una distinción entre un problema del mundo real y el mo- 
delo matemático, que es una representación idealìzada de él. Las soluciones 
que se obíienen son las soluciones de los modelos matemáticos, y el grado de 
aplicabilidad de esias soluciones a los problemas físicos reales depende de la 
precisión del modelo. Una solución “aproximada” de un modelo real de un 
problema ffsico suele ser más precisa que la solución “exacta” de un modelo 
matemático burdo (figura 5-3). 

Cuando se intenta obtener una solución analítica para un problema físico, 
siempre exisle ìa tendencia de simplificado en exceso con el fin de hacer que 
el modelo matemático sea sufícientemente simple como para justificar una so- 
lución analítica, Por lo tanto, es una práctica común ignorar cualesquiera efec- 
tos que causen complicaciones mateináticas, como las no linealídades en la 
ecuación diferencìal o en las condiciones de frontera. Por tanto, no debe sor- 
prender que las no iineaìidades, como la dependencia con respecto a la tem- 
peratura de la conductìvidad térmìca y las condiciones de frontera relativas a 
la radiación rara vez se consideren en las soluciones analíticas. Es probable 
que un modelo matemático destinado a una solución numérica represente me- 
jor el problema reaL Por lo tanto, la solucíón numérica de los problemas de in- 
geniería se ha convertido ahora en la norma, en lugar de 1a excepción, ìncluso 
cuando se dispone de soluciones analíticas. 





Sin 

radíación 


h t T* 


h = constante 
- constante 


FIGURA 5-2 

Los métodos analíticos de solución se 
limitan a problemas simplificados en 
contìguraciones geométricas simpies. 



Solución exacta 
(analftica) del modelo, 
pcro solueìún burda 
del problcma real 


Solución aproximada 
(numérica) del modelo, 
pero solución precísa 
dd problema real 


FIGURA 5-3 

La solución numérica aproximada de 
un problema del mundo real puede ser 
más precisa que la solución exacta 
(analítica) de un modelo sitnplificado 
en exceso de ese problema. 
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Soiucion aniilítica: 

T{r, z )- r a _ * J 4K y ) senhÀ,/£.-;) 

T„-T» “Vl<Vu> senh <*/> 

donde las A^son raíces de Ì 0 (A n r fì ì = 0 

FIGURA 5-4 

Algunas soìucíones analíticas son muy 
complejas y diffciles de usar. 


3 Flextbilidad 

Los problemas de ingeniería a rnenudo requieren estudios paramétricos exten- 
sos con el fin de entender ia infiuencia de algunas variables sobre la solución 
y así elegir el conjunto correcto de variables y dar respuesta a algunas pregun- 
tas de 4 '(,qué sucede si...?’\ Se trata de un proceso iterativo que es tedioso en 
extremo y tardado si se realiza a mano. Las computadoras y los métodos nu- 
méricos resultan idealmente adecuados para esos cálculos y se puede rcsolver 
una amplia gama de problemas relacionados mediante pequenas modifícacio- 
nes en el código o las variables de entrada. En la actualidad es casi inconcebi- 
ble realizar cualquier estudio significativo de optimización en ingeniería sin el 
podery la flexibiíidad de las computadoras y los métodos numéricos. 

4 Complicactones 

Algunos problemas se pueden resolver analíticamente, pero el procedimiento 
de solución es lan complejo y las expresiones resultantes de la solución lan 
complicadas que no vale la pena todo ese esfuerzo. Con la excepción de los 
problemas unidimensionales de estado estacionario o los de sìstemas concen- 
trados en régimen transitorio, todos los problemas de conducción de calor lle- 
van a ecuaciones diferenciales parcìales. La solución de esas ecuaciones 
suele requerir un reftnamiento matemático más allá del adquirido en el nivel 
de licenciatnra, como ortogonaJidad, eigenvalores (valores propios), transfor- 
madas de Fourier y de Laplace, funciones de Bessel y de Legendre, y series 
ìnfinitas. En esos casos, la evaJuación de la solucìón, la cnal con frecuencia 
comprende sumas dobìes o triples de series infinitas en un punto específico, es 
un reto en sí misma (figura 5-4). Por io tanto, inciuso cuando se dispone de so- 
luciones en algunos manuales, son suficientemente intimidantes como para 
ahuyentar a los usuai'ios en perspectiva. 



FìGURA 5-5 


La pronta disponibilidad de 
computadoras dc alta potencia con 
refmados paquetes de software ha 
Iiecho que las soluciones numéricas 
sean Ja norma, en lugar dc la 
excepción. 


5 Naturaleza humana 

Como seres humanos, es agradable estar seniados cómodos, pedir deseos y 
que éstos se hagan realidad sin mucho esfuerzo. La invencìón de los controles 
remotos para la TV nos hizo sentir como reyes en nuestras casas, ya que las 
órdenes se dan desde nuestras confortables sillas, al oprimir botones, y de in- 
mediato son llevadas a efecto por los obedientes aparatos de TV. Después 
de todo, qué tan feuena es la TV por cabìe sin un control remoto. Es eviden- 
te que se amaría seguir siendo el rey en nuesiro pequeho cubículo en la ofi- 
cina de ingeniería, al resolver problemas al oprìmir un botón en una compu- 
tadora (hasta que inventen un control remoto para Jas computadoras, por 
snpuesto). Bien, esto podría haber sìdo una fantasía ayer, pero hoy es una 
realidad, En la actualidad prácticamente todas las oftcinas de ingeniería es- 
tán equipadas con computadoras de alto podet\ con refinados paquetes de 
sofiware , con saltda a todo color en un estilo de presentación impresionan- 
te, en forma gráfica o tabular (figura 5-5). Además, para todos los tlnes prác- 
ticos, los resultados son tan exactos como los analíticos. Con toda certeza, las 
computadoras han cambiado la maneraen que se practica la ìngenieria. 

Las discusiones anies presentadas no deben conducir al lector a creer que 
las soluciones analfticas son innecesarias y qtie deben descaitarse del currícu- 
lum de ingenìería* Por el contrario, la percepción de los fenómenos físicos y la 
sabiduría de la ingètiiería se ganan principalmente a través dei análisis. La 
^sensación” que los ingenieros desaiTollan durame el análisis de problemas 
simples pero fundamentales sirve como una henramienta inestímabJe al inter- 
pretai* una enorme pila de resultados obtenidos de una computadora cuando se 
restieìve un problema complejo. Se puede usar un análisis simple hecho a ma- 
no para un caso Ifmite con el fm de comprobar si los resultados están dentro 
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del rango apropiado. Asimísmo, nada puede sustituir el poder contar con re- 
suitados aproximados en un trozo de papel durante las discusiones prelimina- 
res, Las calculadoras convirtieron las operaciones aritméticas básicas hechas 
a mano en algo del pasado, pero no elimìnaron la necesidad de instruír a íos 
nìnos de las escuelas elementaies acerca de cómo sumar o multiplicar. 

En este capítulo el lector aprenderá cóm oformular y resolver numérica- 
mente problemas de transferencia de calor, mediante uno o más procedimien- 
tos. En su vida profesional, es probable que resuelva ese tipo de problemas 
por medio de un paquete profesionai de software y es muy improbable que es- 
criba sus propios programas para resolverlos. (Además, las personas se mos- 
trarán muy escépticas acerca de los resultados obtenidos sì utibza el lecíor sus 
propios programas en lugar de recurrir a un paquete comercial bien estabie- 
cìdo de software que ha soportado la prueba dei tiempo.) La percepción que 
adquiere en este capítulo al formular y resol ver algunos problemas de transfe- 
rencia de calor 1e ayudará a comprender mejor ios paquetes de software de los 
que se dispone y a ser un usuario informado y responsable. 


5-2 - FORMULACIÓN EN DIFERENCIAS FINITAS 
DE ECUACIONES DIFERENCIALES 


Los métodos numéricos para resolver ecuaciones diferencíales se basan en el 
reempIazG de las ecuacìones diferenciales por ecaacìones algebraicas. En 
el easo del popular método de las diferencias fmitas, esto se realiza al reem- 
piazar las derívadas por diferencias. Enseguida se demostrará esto tanto con 
las derivadas de primer orden como con ias de segundo orden. Pero, en prin- 
cipio, se da un ejemplo motivador. 

Considere un hombre que deposita su dinero, la cantidad de A 0 ~ 100 dóla- 
res en una cnenta de ahorros, a una tasa de interés anual del 18% e intente de- 
terminar la cantidad de dinero que tendrá después de un ano si el interés se 
compone en forma continua (o instantáneamente). En el caso del interés sim- 
ple, el dinero ganará un interés de 18 dòlares y el hombre tendrá 100 + 100 X 
0.18 = 118.00 dólares en su cuenta después de un afio. Pero en el caso de la 
composición, el interés ganado durante un periodo de composición también 
ganará interés para la parte restante del ano y el balance al fmal del ano será 
mayor que 118 dólares. Por ejempto, si el dinero se compone dos veces al aíio, 
el balance será 100 + 100 x (0.18/2) = 109 dólares, después de seis meses, 
y 109 + 109 x (0.18/2) = 118.81, al final del ano. Se pudo también determi- 
nar el balance A directamente a partir de 

A = A„(l + i')" = (100 dólares)(l + 0.09) 2 = 118.81 dólares (5-4) 

donde i es la tasa de interés para el periodo de composición y n es el número 
de periodos. Con la misma fórmula, se determina el balance para el final del 
afio al componer en forma mensual, diaria, por hora, por minuto e incluso por 
segundo, y los resultados se dan en la tabla 5-1. 

Note que en el caso de la composición diaria, el balance al final del afio se- 
rá de 119.72 dólares, lo cual es 1.72 dólares más que en el caso del interés 
simple. (De modo que no hay de qué sorprenderse en el sentido de que las 
companías de tarjetas de crédito suelan cargar interés compuesto diariamente 
cuando determinan el balance.) Asimismo, note que la composición a interva- 
los más pequenos de tiempo, incluso al fmal de cada segundo, no cambia el 
resultado y se sospecha que la composición instantánea mediante intervalos 
“diferenciales” de tiempo, dt , dará el mismo resultado. Esta sospecha se con- 


TABLA 5-1 

Balance al final del afio de una 
cuenta de 100 dólares ganando 
interés a una tasa anual de 18%, 


para varios periodos de composición 


Perìodo de 
composicìón 

Número 
de pe- 
riodos, n 

Balance 
al fínal 
del ańo 

1 ańo 

1 

118.00 

6 meses 

2 

118.81 

1 mes 

12 

119.56 

1 semana 

52 

119.68 

1 día 

365 

119.72 

1 hora 

8 760 

119.72 

1 minuto 

525 600 

119.72 

1 segundo 

31 536 000 

119.72 

Instantáneo 

00 

119.72 
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Reclii tangente 


x x + àx x 

FIGURA 5 6 

La derivada de una función en un 
punlo representa la pendierite de la 
función en ese punto. 


Pared plana 



F1GURA 5-7 

Esquema de los nodos y las 
temperaturas nodaíes usados en el 
desarrollo de la formulación en 
diferencias finitas de la transferencia 
de calor en una pared plana. 


firma al oblener la ecuación diferencial dÁ/dr = iA para el balance A , cuya so- 
lución es A = A tì exp(>7). A1 sustituír, da 

A = (100 dólares) exp (0,18 x 1) = 119.72 dólares 


lo cual es idéntico al resultado para la composición diaria. Por lo tanto. el 
reemplazo de un íntervalo diferencial de tiempo, dt, por un intervalo finito de 
tiempo de At = 1 dfa llevó al mismo resultado que la composición instantánea 
cuando se redondeó hasta la segmida cifra decimal para los centavos, lo cual 
condujo a creer que se pueden obtener resultados razonablemente exactos al 
reempíazar las cantidades diferenciales por dìferencias suficienlemente pe- 
quenas. 

Àcontinuación, se desarrolla la formulacíón en diferencias finitas de los pro- 
bìemas de conducción de calor al reemplazar las derivadas de las ecuaciones 
diferenciales por diferencias. En ia sección siguiente, se hará mediante el mé- 
todo del balance de energía, que no requìere el conocimiento de las ecuaciones 
diferenciales. 

Las derivadas son ios bloques de construcción de las ecuaciones diferencia- 
les y, por consiguiente, en primer lugar se dará un breve repaso a las deriva- 
das. Considere una función/ que depende de x, como se muestra en la figura 
5“6. La prímera derivada de j[x) en un punto es equivalente a la pendìente de 
una recta tangente a la curva en ese punto y se defíne como 


m = lím $Ĺ. Iím + 

dx ax ajc-^o Ajc 


(5-5) 


lo cual es la razón deí incremento Af en función al incremento Àx de la varia- 
ble independiente, cuando Av -+ 0. Si no se toma el Iímite ìndicado, se tendrá 
la siguiente relación aproximada para la derivada: 

rfiix) ,/u + Aa) - yu) 

s -- - - - (5-6J 

ítr Ax 

Esta expresión aproximada de la derivada en términos de diferencias es la for- 
ma en diferencias finitas de la primera derivada, También se puede obtener 
la ecuaciòn anterior al escribir la expansión en la serìe de Taylor de ìa función 
/en torno al puntox, 

df{x) [ d 2 j{x) 

j{x + Ax)=j[x) + àx^T + j + - *■ (5*7) 

y al desprecíar todos los términos del desarrollo, excepto los dos primeros. EI 
primer término despreciado es proporcional a Ax 2 y, por tanto, el error cn el 
que se incurre en cada paso de esta aproximacìon tambtén es proporcional a 
Ax 2 . Sin embargo, el error conmutatìvo en el que se incurre después de M pa- 
sos en la dirección de la longitud L es proporcional a Àx, ya que A/àx 2 = 
(L/Ar)À,\: 2 = LAx . Por lo tanto, entre menor sea Ax\ menor es eí eiTor y, de es- 
te modo, más exaeta la aproximacìón. 

Considere ahora la conducción de calor unidimensional en estado estacio- 
narío en una ptued plana de espesor L, con generación de calor. La pared se 
subdivide en M secciones de espesor igual Ax = L/M , en la direcciónx sepa- 
radas por planos que pasan por íos A7 + ì puntos 0, m — 1, m, 

m + 1 T . , . , M, llamados nodos o puntos nodales. como se muestra en !a 
figura 5-7. La coordenada x de cualquier punto m es símplemente x m — mAx 
y la temperatura en ese punto es simplemente T(x m ) = T„ r 
La ecuación de conducción de calor comprende las segundas derívadas de 
ìa temperatura con respeclo a las variables espaciales, tales como d 2 Tìdx l y la 
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formulación en diferencías finitas se basa en el reemplazo de las segundas de- 
rivadas por diferencias apropiadas. Pero se necesita iniciarel proceso con las 
primeras derivadas. Mediante la ecuación 5-6, la primera derivada de la tem- 
peratura. dT/c/x, en los puntos medios m- \ y m + ^ de las secciones que es- 
tán a uno y otro lado del nodo m se puede expresar como 


li T _ f .’. T . | 

dx ,„-i * àx 


y 



‘ m +■1 


A.v 


(5-8) 


Dado que la segunda derivada es simplemente la derivada de la primera de- 
rivada, la segunda derivada de la temperatura en el nodo m se puede expresar 
como 



‘II 

dx 


.4 


tJT 

dx 


i 

m"— 


T , — r T — T 

* m ■+ I * m * m 1 1 


m- 1 


Ax 


Ax 


4.r 


Ax 



-2T m + T m + j 
Ax 2 


(3-9) 


lo cual es la representación en diferenciasfìnitas de la segunda derìvada en 
un nodo intemo general m. Note que la segunda derivada de la temperatura 
en el nodo m se expresa en térmínos de las temperaturas en el nodo m y sus 
dos nodos vecinos. Entonces la ecuacìdn diferencial 


d 2 T g 
dx 2 k 


— 0 


{5-10} 


que rige la transferencia de caior unidimensìonal en estado estacionario en 
una pared plana, con conducción de calor y conductividad térmica constante, 
se puede expresar en la forma de diferencias fìnitas como (figura 5-8) 

i — ^ f m *■ 1 É t ^ 

- 7~2 -+ -r = 0 t ttí = U Ì 3, * A/ — ì <5-1 i> 

ax^ tc 

donde è m es la razón de generación de calor por unidad de volumen en el no- 
do m. Si se especifican las temperaturas superficiales 7 0 y T M , la aplicación de 
esta ecuación a cada uno de los M — i nodos interiores conduce a M — l 
ecuaciones para la determinación de M — 1 temperaturas desconocidas en los 
nodos interiores. La solucìón simultánea de estas ecuaciones da los vaìores dc 
la temperatura en los nodos. Si no se conocen las temperaturas en las superfi- 
cies exteriores, entonces se necesitan obtener dos ecuaciones más en una ma- 
nera semejante, mediante las condiciones de frontera especfficas. Entonces se 
determinan las temperaturas desconocidas en los M + I nodos, al resolver si- 
multáneamente eí sistema resultante de M + 1 ecuaciones en las M + 1 incóg- 
nitas. 

Note que las condìciones de frontera no tienen efecto sobre la formulación 
en diferencias fínitas de los nodos interiores del medio. Esto no es sorprenden- 
te, puesto que el volumen de control usado en el desarrollo de la formulación 
no comprende parte alguna de Ìa frontera. Es posible que el lector recuerde 
que las condiciones de frontera tampoco tuvieron efecto sobre la ecuación di- 
ferencial de la conducción de calor en el medìo. 

La formulación en diferencìas finitas se puede extender con facilidad a pro- 
blemas bidimensionales o tridimensionales de transferencia de caior al re- 
emplazar cada segunda derivada por una ecuación en díferencias en esa direc- 
cióm Por ejemplo, \aformulacion en diferencias finitas para la conducción de 
calor bidimensional en estado estacionario en una región con generación 


Pared plana 
Ecuacíón diferencial: 

èì+± m o 

dx* + k 

Válida en todo punto 

_ 


Ecuacion tn diferencias finiuis: 


T .-2T+T+. 

ffr- 1 m m + L 


+ t = o 


Ax 2 

Válida en pumos dìscretos 




FÍGURA 5-8 

La eeuación diferencìal es válida en 
todo punto de un medio, en tanto que 
la ecuación en diferencias finìtas sólo 
es válida en puntos discretos (los 
nodos). 
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FIGURA 5-9 

Malla de diferencias Finitas para ia 
conducción bidimensional en 
coordenadas rectangulares. 


de calor y conductividad térmica constante se puede expresar en coordenadas 
rectangulares como (fígura 5-9) 

+ Tm-hn , 7 ’«.«+i _ 2r m , # + è m n _ 

-3?- + -v- ~‘° <5 ' 12 ’ 

para m = 1,2,3. M -1 y n — 1,2, 3. N — 1 en cualquier nodo inte- 

rior (m,«). Note que la región rectangular que está dividida en M subregiones 
iguales en la dirección x y N subregiones iguales en la dirección y tiene un to- 
tal de (A/ + 1)(jV + 1) nodos y se puede usar la ecuación 5-12 para obtener ias 
ecuaciones en diferencias finitas en (M — 1 )(N — 1) de estos nodos (es decir, 
todos los nodos excepto aquellos en las fronteras). 

En el párrafo anterior se da la formulación en diferencias finitas para de- 
mostrar cómo se obtienen las ecuaciones en diferencias a partir de ecuaciones 
diferenciales. Sin embargo, en las secciones siguientes se usael procedimien- 
to del balance de energia para obtener la formulación numérica, debido a que 
es más intuitivo y se pueden manejar las condiciones de frontera con mayor 
facilidad. Además, dicho procedimiento no requiere que se tenga la ecuación 
diferencial antes del análisis. 


5-3 ■ CONDUCCIÓN UNIDIMENSIONAL DE CALOR 
EN ESTADO ESTACIONARIO 


Pared plana 

é m 

jr 

Elemento de 
volumen 
dcl nodo m 

^coíid. de 

Un nodo 
Ìmerior 
general 

redia 

L 

0 í 2 m-1 

m 

i A' ' 'ń 

Ax 

m + 1 

M * 


F1GURA 5-10 

Puntos nodales y elementos de 
volumen para la formulación en 
diferencías fínitas de la conducción 
unidimensional en una pared plana. 


En esta sección se desarrollará la formulación en diferencias finitas de la con- 
duccìón de calor en una pared plana mediante el procedimiento del balance de 
energfa y se dìscutirá la manera de resolver las eeuaciones resultantes. EJ mé- 
todo deì balance de energía se basa en la subdivìsìón del medio en un núme- 
ro suficiente de elementos de volumen y, a contínuación, aplicar un balance 
de energía en cada elemento. Esto se realiza al seieccionare n principìo los 
puntos nodales (o nodos) en los cuales se van a determinar las temperaturas y, 
a continuación, pai&formar elementos (o volumenes de control) sobre los no- 
dos y trazar rectas que pasen por los puntos medios entre los nodos. De esta 
manera, los nodos interiores se mantienen a la mitad de los elementos, y las 
propiedades en el nodo, como la temperatura y la velocidad de generación de 
calor, representan las propiedades promedio deì elemento. A veces resulta 
conveniente pensar en la temperatura como si variara Unealmenie entre los no- 
dos, en especiaì al expresar la conducción de calor entre los elementos me- 
diante la ley de Fourier. 

Con el fin de demostrar el procedimiento, considere una vez más la transfe- 
rencìa de calor unidimensional en estado estacionario en una pared plana de 
espesor L con generación de calor è(x) y conductividad eonstante k. La pared 
se subdivide ahora en M regiones iguales de espesor àx = LÌM , en la direc- 
ción x , y las divisíones entre las regiones se seleccionan como los nodos + Por 

lo tanto, se tienen M + l nodos nombrados 0, 1,2,..», m - 1 ,m t m+ 1 . 

M , como se muestra en la figura 510. La coordenada x de cualquier nodo m 
es simplemente = màx y la temperatura en ese punto es T(x m ) = T m . Los 
elementos se forman al trazar rectas verticales que pasen por los puntos me- 
díos entre los nodos + Note que todos los elementos interiores representados 
por nodos interiores son de tamano completo (tienen un espesor de àx), en 
tanto que el tamano de los dos elementos en las fronteras es la mitad. 

Para obtener una ecuación en diferencias general para los nodos interiores, 
considere el elemento representado por el nodo m y los dos nodos vecinos 
m — 1 y m + 1. Si se supone que la conducción de calor se lleva a cabo hacìa 
los elementos sobre todas las superficies, un balance de energía en el elemen- 
to se puede expresar como 
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/ Razón de \ 

[ 

/ la conducción 

4. 

1 dc calor en la 

r 

^ superficie tzquierda , 

A 


Razón de 
la conducción 
de calor en la 
superficie derecha 


( Razón de 
la generación 
de calor dentro 
\ del elemento 


( Razón 
de cambio del 
contenido de energía 
i del elemento 


o bien, 


Q cond. 


i/quierda 


+ Q 


eond. dcrccha 


+ £. 


A E, 


elemento 


gen.clemcnto 


A/ 


= 0 


(5-13) 


puesto que el contenido de energía de un medio (de cualquier parte de él) no 
cambia en condiciones estacioncirias y, por tanto, A£ clcmcnl0 = 0. La razón de 
la generación de calor dentro del elemento se puede expresar como 

^gcn. elememo ^mYrlemcnto ^mAAv (5-14) 

donde è m es la razón de la generación de calor por unidad de volumen, en 
W/m 3 , evaluada en el nodo m y tratada como constante para el elemento com- 
pleto, y A es el área de transferencia de calor, la cual es simplemente la super- 
ficie interior (o exterior) de la pared. 

Recuerde que cuando la temperatura varía linealmente , la razón estacionaria 
de conducción de calor a través de una pared plana de espesor L se puede ex- 
presar como 


Q 


cond 



(5-15) 


donde A7 es el cambio de temperatura a través de la pared y la dirección de la 
transferencia de calor va del lado con mayor temperatura hacia el de menor. 
En el caso de una pared plana con generación de calor, la variación de tempe- 
ratura no es lineal y, por consiguiente, no se puede aplicar la relación antes da- 
da. Sin embargo, se puede aproximar la variación de temperatura entre los 
nodos como si fuera lineal en la determinación de la conducción de calor a 
través de una capa delgada de espesor A.v entre dos nodos (fígura 5-11). Es ob- 
vio que entre menor sea la distancia Aà* entre dos nodos, más precisa es esta 
aproximación. (De hecho, las consideraciones de este tipo constituyen la ra- 
zón para clasificar los métodos numéricos como sistemas aproximados de so- 
lución. En el caso límite en que Aà tiende a cero, la formulación se vuelve 
exacta y se obtiene una ecuación diferencial.) Ya que se supone que la direc- 
ción de la transferencia de calor en ambas superficies del elemento es hacia el 
nodo m y la razón de la conducción de calor en las superficies izquierda y de- 
recha se puede expresar como 


í cond, izquierda 


= kA 


T m .,~ T m 


A.v 


Q 


cond, derccha 


= kA 


- T 

1 m 


A.v 


(5-16) 


A1 sustituir las ecuaciones 5-14 y 5-16 en la 5-13 da 

T _ T T _ T 

* m . t . 1 m+ 1 *m . . . A « 

kA ---+ kA -7-4- e m AAx = 0 (5-17) 

A.v Aa* m 



En la formulación en diferencias 
finitas se supone que la temperatura 
varía linealmente entre los nodos. 


la cual se simplifica a 


T m „ x -2T m + T m > x 
A.x- 



= 0, 


m = 1 , 2 , 3 . .,.. M ~ 1 ( 5 - 18 ) 
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o bien T 

7\ - 2T, + T y + é 2 AAx 2 /k= 0 


a) Se supont: Ljue la Dransfprencìa de calor es 
hada ai'ucra dcl elememo dc volunien 
en la superiìcie derecha. 



o bien f 

T t - 2T 2 + T $ + è 2 AAx 2 lk = 0 


h) Se supone cjLie la tnmsfereucìa de calor esí 
hacia el elemento de volumen en Lodas 
las superficies. 

FIGIIRA 542 

La divección supuesta de la 
transferencia de calor en las 
superficies de un elemento de 
volumen no tiene efecto sobre la 
formulación en diferencias finitas. 


que es ìdénńca a la ecuación en diíerencias (ecuación 5-11} obtenida al principio. 
Una vez más, esta ecuacìón se puede aplìcar a los M - 1 nodos interiores y su 
aplicación da lugar a M — 1 ecuaciones para la determinación de las temperatu- 
ras en M + 1 nodos. Las dos ecuaciones adicionales que se necesitan resolver pa- 
ra las M + 1 temperaturas desconocidas en los nodos se obtìènen mediante la 
aplícación del balance de energfa en los dos elementos en las fronteras (a menos, 
por supuesto, que se especifiquen las temperaturas en las fronteras). 

Es probable que el lector pìense que si se conduce calor hacia el elemento 
desde anibos lados, como se supuso en la formulacióm la temperatura del me- 
dio tendrá que elevarse y, en consecuencia, la conducción de calor no puede 
ser estacionaria. Tal vez un enfoque más realista sería suponer que la conduc- 
ción del calor es hacia el elemento en el lado izquierdo y hacia qfuera del ele- 
mento en el lado derecho. Si repile la formulación mediante esta suposición, 
una vez más obtendrá el mismo resultado ya que, en este caso, el término 
de eonducción de calor del lado derecho comprende T m — T m +. 3 , en Ingar de 
T m + [ — T m , lo cual se resta en lngar de sumarse. Por lo tanto, la dirección su- 
puesta de la conducción de calor en las supeificíes del elemento de volumen 
no tìenc efecto sobte la formulación, como se muestra en la figura 5-12. (Àde- 
más, lo común es que no se conozea ìa dirección real de la transferencia de ca- 
lor.) Sin embargo, resulta conveniente suponerque la conducción del calores 
bacia el elememo en todas las superficies y no preocuparse acerca del signo de 
los términos de conduccion. Entonces todas la.s dìferencias de temperatura en 
las relaciones de conducción se expresan como la temperatura del nodo ve- 
cino menos la del nodo considerado, y se suman todos los términos de con- 
duccìón. 

Condiciones de frontera 

En los páiTafos anteriores se ha desarrollado una relación general para la ob- 
tención de la ecuación en diferencias finitas para cada nodo interior de una pa- 
red pìana. Sin embargo, esta relación no se puede aplicar a los nodos sobre las 
fronteras, ya que requiere la presencia de nodos en ambos lados deì nodo que 
se considera, y un nodo frontera no tiene nodo vecino en al menos uno de los 
lados. Por lo tanto, se necesita obtener por separado las ecuaciones en diferen- 
cias finitas de los nodos frontera. Esto se lìeva a cabo de !a mejor manera me- 
diante la aplicación de un halance de energfa en los elementos de volumen de 
los nodos frontera. 

Las condiciones de frontera más común de encontrar en la práctica son las 
condiciones de temperciíura específica, defhijo especffico de calot ; convec- 
ción y de radiación, y a continuación se desarrollarán, como un ejemplo, las 
formulacíones en diferencias fmitas para ellas, para e! caso de la comiucción 
de calor unidimensional en estado estacionario en una pared pfana de espesor 
L. EI número de nodo en la supeificie izquierda, en x = 0, es 0 y, en la super- 
ficie derecha, en x = L, es M. Note que el ancho del elemento de volumen 
para cualquiera de los dos nodos fromera es Axfl. 

La condición de frontera de femperatura específica es la condición más 
sencilla de este íipo con la cual tratar. Para una tnuisferencia de calor unidi- 
mensional a través de una pared plana de espesor L, las condicìones de fron- 
tera de temperàtura especffìca, tanto en la superficie izquierda como en !a 
derecha, se pueden expresar como (figura 5-13) 

7(0) “ 7 n = Valor específìco 

T{L) = T m - Valor espeeiTico (5-19) 

donde T {} y T m son las temperaturas especfficas en x = 0 y x = L, respectíva- 
mente. Por lo tanto T se incorporan las condiciones de ffonterà de temperalura 
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específica simplemente al asignar las temperaturas superficiales dadas a los 
nodos frontera. En este caso no se necesita escribir un balance de energía, a 
menos que se decida determinar la velocidad de la transferencia de calor ha- 
cia el medio, o hacia afuera de él, después de que se determinan las tempera- 
turas en los nodos interiores. 

Cuando se especifican otras condiciones de frontera, tales como flujo espe- 
cificado de calor, convecciórx , radiación , o convección y radiación combina- 
das y se obtiene la ecuación en diferencias íìnitas para el nodo en esa frontera 
al escribir un balance de energía sobre el elemento de volumen en la fronte- 
ra. Una vez más, el balance de energía se expresa como 

2 Q + 4n.dc.ocmo = 0 (5-20) 

Toilu* Wh lados 

para la transferencia de calor en condiciones estacionarias. De nuevo, por 
conveniencia en la formulación, se supone que toda la transferencia de calor 
es hacia el elemento de volumen desde todas las superficies, excepto para el 
flujo específico de calor, dado que su dirección ya está determinada. E1 flujo 
específico de calor se toma como una cantidad positiva si es hacia el medio, y 
como negativa si es hacia afuera del medio. Entonces la formulación en dife- 
rencias finitas en el nodo m = 0 (en la frontera izquierda donde .v = 0) de una 
pared plana de espesor L, durante la conducción de calor unidimensional en 
estado estacionario se puede expresar como (figura 5-14) 

èsupcrfide .zqu.crda + kA + é 0 (AAx/2) = 0 (5-21) 

donde AA.v/2 es el volumen del elemento de volumen (note que el elemento 
de frontera tiene la mitad del espesor), è 0 es la razón de la generación de calor 
por unidad de volumen (en W/m 3 ) en x = 0, y A es el área de transfe- 
rencia de calor, la cual es constante para una pared plana. Note que en el de- 
nominador del segundo término se tiene Ajc en lugar de A.v/2. Esto se debe a 
que la razón en ese término comprende la diferencia de temperatura entre los 
nodos 0 y 1 y, por tanto, se debe usar la distancia entre esos dos nodos, la cual 
es Av. 

A partir de la ecuación 5-21 se puede obtener la forma en diferencias finitas 
de varias condiciones de frontera, al reemplazar Ssuperficicizquicrda P or una ex_ 
presión apropiada. Enseguida se hace esto para varias condiciones de frontera 
en la frontera izquierda. 

1 . Condición de frontera de flujo de calor específico 



T m = 82°C 

FIGURA 5-13 
Formulación en diferencias finitas 
de las condiciones de frontera de 
temperatura especffica sobre las dos 
superiìcies de una pared plana. 



FIGURA 5-14 
Esquema para la formulación en 
diferencias finitas del nodo frontera de 
la izquierda de una pared plana. 


íy (J A *f kA 


h - T q 
A.v 


•f á 0 (AAv/2) = 0 


(5-22) 


Caso especial: frontera aislada (q 0 = 0) 

T — t 

kA ' ” + é 0 (AAx/2) = 0 


( 5 - 23 ) 


2. Condición de frontera de convección 

T — T 

hMT* - T„) + kA —- + è 0 (A&x/2) = 0 

A.t 


(5-24) 
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3. Condición de frontera de radiación 

T — T 

ètrMT&'i - 7’n) + kA — + í ri (/lií/2) = 0 (S-25) 

4. Condición de frontera de convección y radiación combinadas 

(figura5-15) 

T — t 

ItMT., — T,s) + et/vf ( J'jlJred — r,í) + kA + c () (4iv/2) - 0 (5*26) 

o bien. 

T — T 

/wh *M - T 0 ) + kA ‘ Av 11 + iJAÒxt2) = o (5-27) 


flGURA 5-15 

Esquema para la formulación en 
diferencias fìnítas de la convección y 
radiación combínadas sobre la frontera 
izquierda de una pared plana. 



FIGURA 5-16 

Esquema para la fonnulaeión en 
diferencìas finitas de la condición de 
frontera de interfase para dos medios 
A y B que están en contacto térmico 
perfecto. 


5* Condición de frontera de convección, radiacìńn y flujo de calor 
combinados 


T — t 

thA + - T (> ) + íxtAìTX-m - Tí) + kA n + 4?,,{AAx/2) = 0 (5-28) 

6. Condición de frontera de interfase Se supone que dos medios 
sóìídos diferentes A y B están en eontacto perfecto y 7 por consiguiente, a 
la misma temperatura en la Lnterfase en el nodo m (fígura 5-16), Los 
subíndices A y B indican propiedades de los medios A y B , 
respectìvamente. 

M T *~± v - + M - + é*. m(A ÌV/2) + é a _ a (AAx/ 2 ) = 0 (5-29) 

En estas relaciones, q 0 es el flujo espectfico de calor, en W/m 2 t h es eì coefi- 
ciente de convección, /t coj7lbinado es el coeficiente combìnado de conveccíón y 
radiación, T x es la temperatura del medio circundante, ^alred es ìa tenìperatura 
de las superficíes circundantes, & es la emisividad de la superfície y a es ìa 
constante de Stefan-Boltzman, También se pueden usar las relaciones anterio-' 
res para el nodo M sobre la frontera derecha* al reemplazar el subfndice tL Q TT 
por 4L M ,T y el subíndice “1” por L W - V\ 

Nótese que en los cálculos de transferencía de calor por radiación debert 
usarse temperaturas absolutas y expresarlas en K o R, cuando en una condi- 
ción de frontera interviene la radiación, para evitar equivocaciones. íncluso en 
las soluciones numéricas es comtín que se ìntente evitar la condición defron- 
tera de radìacìón, ya que hace que las ecuaciones en diferencìas finitas sean 
no lineales , las cuales son más difíciles de resolver. 


Tratamiento de ios nodos en una frontera aislada como 
nodos interiores: el concepto de imagen especular 

Una manera de obtener la formulación en diferencías finitas dc un nodo sobre 
una frontera aislada es tratar el aislamiento como flujo de calor “cero” y escrh 
bir un baìance de energfa como el hecho en ìa ecuación 5-23. Otra manera, y 
más práctica, es tratar el nodo sobre una frontera aislada como uno interior. 
Desde el punto de vista cooceptuah esto se realiza al reemplazar el aìslamieo- 
to sobre la frootera por un espejo y consíderar la reflexión del medio como su 
extensión (figura 5-17). De esta manera* el siguiente nodo al nodo frontera 
aparece en ambos ìados de este último debido a la sìmetría. al convertirlo en 
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un nodo interior. Entonces, mediante la fórmula general (ecuación 5-18) pa- 
ra un nodo interior, ia cual comprende la suma de las temperaturas de ios no- 
dos adjuntos menos el doble de la temperatura del nodo, la formulación en di- 
ferencias finitas de un nodo en m = 0 sobre ia frontera aislada de una pared 
plana se puede expresar como 


-2r m + r„,-i 

Ax 2 


+ -f = 0 
k 


2r 0 + 7~| £b 
Ax 2 k 


(5-30) 


ia cual es equivalente a la ecuación 5-23, obtenida por el procedimiento del 
balance de energía. 

También se puede usar el enfoque de la imagen especular para los problemas 
que poseen simetrfa térmica, al reemplazar el plano de simetría por un 
espejo. De modo altemativo, se puede sustituir el plano de simetría por 
aislamiento y considerar sólo la mitad del medio en la solución. La solu- 
ción en la otra mitad del medio es simplemente la imagen especular de la 
solución obtenida. 


Aislamiento 


Nodo 


úc frontera 


^ aíslada 


0 I 2 

X 


Espejo 




Nodo 



Imagen 

ìnteríor 



especular 

equivalentc 

\/\ 


X 

2 1 

0 1 2 

X 


FIGURA 5-17 

Un nodo en ona frontera aislada se 
puede tratar como un nodo interior al 
reemplazar el aislamiento por un 
espejo. 


EJEMPLQ5-1 Conducción de calor en estado estacionario 
en una placa grande de uranio 


Considere una placa grande de uranio de espesor Ĺ = 4 cm y conductìvídad tér- 
mica k - 28 W/m - °C en ta cual se genera caior de manera uniforme a una ve- 
íocidad constante de è = 5 x 10 6 W/m 3 , Uno de los lados de la placa se 
mantìene a 0°C por medio de agua con hielo, mientras que eì otro está sujeto a 
conveccíón hacia un medio ambíente a = 30°C, con un coeficíente de trans- 
ferencìa de calor de h = 45 W/m 2 ■ °C, como se muestra en ta figura 5-18. Si 
consídera un total de tres nodos igualmente espaciados en el rnedío, dos en las 
fronteras y uno a ta mítad T estime 1a temperatura de 1a superficie expuesta de 
la placa en condiciones estacionarias, mediante el procedìmiento de diferencias 
finitas. 


SOLUCIÓN Una placa de uranio está sujeta a una temperatura específíca en 
uno de sus lados y a conveccíón en el otro. Se debe determinar numéricamen- 
te la temperatura superficial desconocìda de la placa, mediante tres nodos 
ígualmente espacìados. 

Suposicìones 1 La transferencia de calor a través de la pared es estactonaria, 
puesto que no se tiene índicación de aigún cambío con el tíempo. 2 La transfe- 
rencía de calor es unidìmensional, dado que ía placa es grande en relacíón con 
su espesor. 3 La conductivídad térmica es constante. 4 La transferencia de ca- 
lor por radiacíón es despreciable. 

Propìedades La conductividad térmìca se da como k = 28 W/m ■ c C, 

Anátisis Se especifica que el número de nodos es M = 3 y se ha elegido que 
estén en las dos superficies de la placa y en el punto medio, como se muestra 
en la figura. Entonces el espaciamiento nodal Ax quetía 


Ax = 


L 

M — 1 


Q.D4 m 
3 - 1 


0.02 m 


0°C 

\J 


Placa 


de uranio 


k = 28 W/m 

h 

è = 5 x 10® W/ra 3 

r® 


L 

0 1 2 

X 


FIGURA 5-18 

Esquema para el ejemplo 5-1. 


Se numeran los nodos como 0 P 1 y 2. Se dice que la temperatura en el nodo 0 
es 7 q - 0°C y se debe determinar las que se tienen en los nodos 1 y 2. Este 
problema está relacionado sólo con dos temperaturas nodales desconocidas y, 
como consecuencia, sólo se necesitan tener dos ecuaciones para determínarlas 
de manera única. Estas ecuaciones se obtienen mediante !a aplicación del mé- 
todo de las díferencias finitas a los nodos 1 y 2. 
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El nodo 1 es interno y la formulación en diferencias finitas en él se obtiene 
directamente a partir de la ecuación 5-18, mediante m= 1: 


7p - 2T X + T 2 è x 
Ajc 2 k 


0 - 27, + T 2 t i x „ 
—> r—z F — — 0 

Ajc 2 k 




2 r, - t 2 = 


c^Ax 2 

k 


( 1 ) 


El 2 es un nodo frontera sujeto a convección y la formulación en diferencias 
finitas en ese nodo se obtiene al escribir un balance de energía sobre el ele- 
mento de volumen de espesor Ax/2 en esa frontera, si se supone que la transfe- 
rencia de calor es hacia el medio en todos los lados: 

T — t 

hA(T x -T 2 ) + kA 1 2 + è 2 (AAx/2) = 0 


Al cancelar el área de transferencia de calor A y reacomodar da 



( 2 ) 


Las ecuaciones (1) y (2) forman un sistema de dos ecuaciones con las dos in- 
cógnitas 7\ y T 2 . Si se sustituyen las cantidades dadas y se simplifica da 

27, - T 2 = 71.43 (en°C) 

T x - 1.0327 2 = -36.68 (en °C) 

Éste es un sistema de dos ecuaciones algebraicas con dos incógnitas y se 
puede resolver con facilidad por el método de eliminación. Al despejar T x en la 
primera ecuación y sustituir en la segunda se llega a una ecuación en T 2 cuya 
solución es 


T 2 = 136.1°C 



Solución de diferencias finitas: 

7 2 = 136.1°C 
Solución exacta: 

T 2 = 136.0°C 

FIGURA 5-19 

A pesar de ser de naturaleza 
aproximada, se pueden obtener 
resultados muy precisos mediante los 
métodos numéricos. 


Ésta es la temperatura de la superficie expuesta a la convección, la cual es el 
resultado deseado. La sustitución de este resultado en la primera ecuación da 
7\ = 103.8°C, que es la temperatura en el punto medio de la placa. 

Discusión La finalidad de este ejemplo es demostrar el uso del método de las 
diferencias finitas con cálculos mínimos y la precisión del resultado no fue una 
preocupación importante. Pero el lector podría preguntarse cuán preciso es el 
resultado obtenido. Después de todo, se usa una malla de sólo tres nodos para 
la placa completa, lo cual parece ser un tanto burdo. Este problema se puede 
resolver analíticamente, como se describió en el capítulo 2, y se puede demos- 
trar que la solución analítica (exacta) es 

s 0.5 èhLr/k + èL+ TJi è.-c 

r(x) = - hL+~k - x ~ 2k 

Al sustituir las cantidades dadas, se determina que la temperatura de la super- 
ficie expuesta de la placa, en x = L = 0.04 m, es 136.0°C, lo es casi idéntico 
al resultado obtenido en el desarrollo anterior, con el método aproximado 
de diferencias finitas (figura 5-19). Por lo tanto, con los métodos numéricos se 
pueden obtener resultados muy precisos mediante un número limitado de 
nodos. 
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EJEMPĹO 5-2 Transferencia de calor desde aietas triangulares 

Considere una aleta de aleacìón de aluminio (k = 180 W/m ■ °C) F de sección 
transversal triangular, con longitud L = 5 cm, espesor de !a base b = 1 cm y 
ancho w muy grande, como se muestra en 1a ftgura 5-20. La base de la aleta se 
mantíene a una temperatura de T 0 = 200°C. La aleta pierde calor hacia el me- 
dio circundante que está a — 25 Q C, con un coeficìente de transferencia de 
calor de h = 15 W/m 2 ■ Mediante el método de las diferendas finitas con 
seís nodos igualmente espaciados a 3o largo de la aleta, en la dirección x, deter- 
mine a) las temperaturas en los nodos, b) la razón de la transferencía de calor 
desde 1a aleta para w = 1 m y c) la eficíencia de 1a aleta. 

SOLUCIÓN Se considera una aleta triangular larga sujeta a una superficie. Se 
deben determinar numéricamente las temperaturas nodales T 1a razón de la 
transferencìa de calor y la eficiencia de la aleta mediante seis nodos Igualmen- 
te espacíados. 

Suposiciones 1 La transferencia de calor es estacionaria, ya que no se tiene in- 
dicación de algún cambío con e! tiempo. 2 La temperatura a lo largo de la ale- 
ta varía sólo en la dirección x. 3 La conductívidad térmica es constante. 4 La 
transferencia de calor por radiación es desprecíable. 

Propiedades Se dice que Ea conductivídad térmìca es k - 180 W/m ■ Q C. 
Anáiìsis a) Se especifíca que el número de nodos en la aleta es M = 6 y su 
ubicación es como se muestra en la figura. Entonces el espacìamiento nodal Ax 
queda 



0.05 m 

6 ” 1 


= 0.01 m 


La temperatura en el nodo 0 es T 0 = 200°C y se deben determinar ias tempe- 
raturas en los cinco nodos restantes. Por lo tanto, se necesltan tener cinco 
ecuacíones con el fin de determinarias de manera únlca. Los nodos 1, 2, 3 y 4 
son interiores y se obtìene la formuìación en diferenciasfinìtas para un nodo ìn- 
terior generai m mediante un balance de energía sobre el elemento de volumen 
de este nodo. Dado que 1a transferencia de calor es esìacionaria, es deciq no se 
tìene generación de caior en la aleta y se supone que ia transferencia de calor 
es hacia el medío en todos los lados, el balance de energía se puede expresar 
como 


2 G * 0 ^ T " l ~\r T ’“ + T ’" +l \r ~ + ~ TJ = 0 

Todos 


Note que, en este caso f las áreas de transferencìa de calor son diferentes para 
cada nodo y, mediante relaeiones geométricas, se pueden expresar como 

= (Altura X Ancho) @JM _ i = 2w[L — (m — l/2)Av]tan 0 
Ai er e C ha “ (Altura X Ancho) @flt + ì = 2 w[L ~ (m + l/2)Aír]tan 0 
Amnv = 2 X Longìtud X Ancho = 2u (Av/cos 0) 

Al sustituír 


2kw[L - (m ~ l)ìv]tan 0 



+ 2kw[L - (m + f)Ax]tan Q Tm + h " T m ) - 0 
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FIGURA 5-20 

Esquema para el ejemplo 5-2 y el 
elemento de volumen de un nodo 
ìnterior general de la aíeta. 
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2 2 


FIGURA 5-21 

Esquema del elemento de volumen del 
nodo 5 en la punta de una aleta 
triangular. 


Al dividir cada término entre 2kwL tan 6 /Axda 


[i - <« - 5>x (r »-' “ r »> + [' “ (m + + >" TJ 


h( Aa ) 2 

+ / y ' (7„ - rj = o 

kL sen 0 m 


Note que 


^ b /2 0.5 cm _ lrk . C - 1Q 

tan = — = —-= 0.1 —> 0 = tan '0.1 =5.71 

L 5 cm 

Asimismo, sen 5.71° = 0.0995. Entonces, la sustitución de las cantidades 
conocidas da 

(5.5 - m)T m _ j - (10.00838 - 2 m)T m + (4.5 - w)7 m + j = -0.209 

Ahora, al sustituir m por 1, 2, 3 y 4 se llega a estas ecuaciones en diferencias 
finitas para los nodos interiores: 


m = 1: 

-8.008387, + 3.5 7 2 = -900.209 

(1) 

m = 2: 

3.57, - 6.008387 2 + 2.57 3 = -0.209 

(2) 

m = 3: 

2.57 2 - 4.008387 3 + 1.57 4 = -0.209 

(3) 

m = 4: 

1.57 3 - 2.(K)8387 4 + 0.57 5 = -0.209 

(4) 


La ecuación en diferencias finitas para el nodo 5 frontera se obtiene al escribir 
un balance de energía sobre el elemento de volumen de longitud Ax/2 en esa 
frontera, si se supone de nuevo que la transferencia de calor es hacia el medio 
en todos los lados (figura 5-21): 

T 4 - T s 

^izquicrda ^ + M conv (T.„ ~ T s ) = 0 


donde 


^izquienda ^ ^ 7 ^conv ^ ^ 

Al cancelar w en todos los términos y sustituir las cantidades conocidas da 

7 4 - 1.00838r 5 = -0.209 (5) 

Las ecuaciones (1) a (5) forman un sistema lineal de cinco ecuaciones alge- 
braicas con cinco incógnitas. Resolviéndolas en forma simultánea, utilizando 
un programa para resolver ecuaciones, da 

7, = 198.6°C, 7 2 = 197.1°C, 7 3 = 195.7°C, 

7 4 = 194.3°C, 7 5 = 192.9°C 

que es la solución deseada para las temperaturas nodales. 

b) La razón total de la transferencia de calor es simplemente la suma de la 
transferencia de calor desde cada elemento de volumen hacia el ambiente, y 
para w = 1 m, se determina a partir de 
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5 

. Q elemento, m 

m - Ù 


= 2 hA * 
w = Q 


n(T m T.) 


Puesto que el área superficia! de transferencia de calor es wbxlc os 0 para los 
nodos frontera 0 y 5 T y el doble de grande para !os nodos interiores 1, 2, 3 y 4, 
se tíene 

&Im = h ^ [(7o - 7„) + 2(7, - 7„) + 2(7, - 7«) + 2(7 3 - 7.) 

+ 2(7, - 7 S ) + (7 S - 7«)] 

- h [7 0 + 2(7, + 7, + 7 3 + 7 4 ) + 7 5 - 107,] 

. „ (1 m)(0.01 m) „ 

= (15 W/m 3 - °C) ; a [200 + 2 X 785,7 + 192.9 - 10 X 25] 

CQS 0» / I 

= 2584 \V 

c) Si la aleta completa estuviera a la temperatura de ta base de 7 0 - 200°C r la 
razón total de transferencia de calor desde la aleta, para w- l r sería 


fímfa “ ^sfeta. lotal (7) ~ 7J = /ì(2w/7cOS 0)(7 O - T,) 

~ (15 W/m 3 ■ e C)[2(l m)(0.05 m)/cos5.7 T](200 - 25)°C 
= 263.8 W 

Entonces la eficiencia de la aleta se determina a partir de 


^lakta 


í ÍLlvitLL 


258.4 W 
263.8 W 


= 0,98 


!o cual es menos que 1, como era de esperarse. También en este caso se pudo 
determinar la eficiencia de la aleta a partir de 1a curva apropiada de eficÉencia 
de la misma, dada en el capítulo 3 ? ia cual se basa en la solucìón analítica. Se 
leería 0.98 para la eficiencía de !a aleta, valor que es idéntico al antes deter- 
minado numéricamente. 


La formulacíón en diferencias finitas de los problemas de conducción de ca- 
!or en estado estacionario suelen conducir a un sistema de N ecuacìones alge- 
braicas en N temperaturas nodales desconocidas que es necesano resolver en 
fonna simultánea* Cuando N es pequeno (como 2 o 3), se puede aplicar el mé- 
íodo elemental de elìmìnacìón, con el fìn de desechar todas las incógnitas, ex- 
cepto una, y a cominuación despejar esa incógnita (véase el ejemplo 5-1)* 
Enseguida, se determinan las otras incógnitas por sustitución hacia atrás. 
Cuando N es grande, que es el caso más usuaì, el método de eliminación no 
resulta práctico y se necesita usar un procedìmiento más sìstemático que se 
pueda adaptar a las computadoras, 

Se dispone de numerosos procedimientos sistemáticos en la literatura y se 
clasifican en términos generales como métodos dírectos e iterativos. Los mé- 
todos directos se basan en un número fijo de pasos bien definidos que condu- 
cen a la solución de una manera sistemática. Por otra parte, los métodos 
ìterativos se basan en una conjetura inicial para la solución que se refina por 
Ìteración hasta que se satisfaee un criterio específico de convergencia (figura 
5-22). Los oiétodos directos sueìen requerìr una gran cantidad de memoria de 
computadora y tiempo de compntación y son más apropiados para sistemas 


Métodos direcíos: 

Se resuelven de ima manera sistemática. 
al seguír una serìe de pasos bíen 
definidos. 

Métodos ìteratìvos: 

Aitancan cdn tma conjetura inicial para la 
solueión y se realizan iteradones hasta 
que se converge en una soÌucìójì, 


FIGURA 5-22 

Dos categorfas generales de métodos 
de solución para resoìver sìstemas de 
eeuaciones aìgebraicas. 
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con un número más o menos pequeńo de ecuaciones. Las necesidades de me- 
moria de computadora para los métodos iterativos son mínìmas y, por con- 
siguiente, suelen preferirse para los sistemas grandes. Sin embargo, laconver- 
gencia de los métodos iterativos hacia la solución deseada puede plantear un 
problema. 


5-4 - CONDUCCIÓN BIDIMENSIONAL 
DE CALOR EN ESTADO 
ESTACI0NARI0 



FIGURA 5-23 

Red nodal para la formuLación en 
diferencías finitas de la conducción 
bídimensíonal, en coordenadas 
rectangulares. 




m, n + I 


n + i | 

à 

y 

m 

Elemento 
de volumen 

r-V 

1 é 

-1 ,/ri f " " 

/ 

1 

m, n 1 

m + 1, 

il , 

á 

. ! 

,v 

L 

> 

1 

m, íi - I 


/l — i 

— A.r—J 

— A,v—*■ 



m - \ m m + I 


FIGURA 5-24 

Elemento de volumen de un nodo 
interior generaì (w, n) para la 
conduccidn bidimensional en 
coordenadas rectangu ì ai + e s. 


En la sección 5-3 se consideró ía conducción unidimensional de calor y se su- 
puso que la conduecíón en otras direcciones era despreciable. Muchos pro- 
blemas de transferencia de calor que se encuentran en la práctica se pueden 
aproximar como si fueran unidimensionales, pero éste no siempre es el caso. 
À veces tambíén se necesita consíderar transferencia de calor en otras direc- 
ciones, cuando la variación de temperatura en esas direcciones es signifìcati- 
va. En esta seeción se considera la formulacíón numéríca y ìa soJución de la 
conducción bìdimensional de calor en estado estacionario en coordenadas 
rectangulares, mediante el método de diferencias finitas. EI procedimiemo que 
se presenta a contìnuaeión se puede extender hacia los casos tridimensionales. 

Considere una región rectangular en la cual la conducción de calor es sig- 
nifícativa en las direcciones x y y. Divida ahora el plano x-y de la región en 
una malla rectangular de puntos nodales con espacios À_v y A y en las direccio- 
nes x y y, respectivamente, como se muestra en la figura 5-23, y considere una 
profundidad unitaria de Az = I en la dirección z- El objetivo es determinar las 
temperaturas en los nodos y resuita conveniente numerarlos y descrìbir su po- 
sición por los numeros, en lugar de las coordenadas reales. Un esquema ló- 
gico de numeración para los problemas bidimensionales es la notación de 
subíndice doble (m ỳ n ), donde m — 0, 1,2,.,., Af es el conteo de los nodos en 
la dirección x y n = 0, 1,2,,,,, N es el conteo de ios mìsmos en la dirección 
y> Las coordenadas del nodo (m, n) son simplemente x = mAx y y — n&y, y la 
temperatura en el nodo ( m , n) se denota por T m n . 

Considere ahora un elemento de volumen de tamano Ax x Ay X I, con cen- 
tro en un nodo interior general (ro, n), en una región en la que el calor se ge- 
nera con una razón de è y la conductividad térmica k es constante, como se 
muestra en la figura 5-24, Una vez más, si se supone que la dirección de la 
conducción de calor es hacia el nodo que se está considerando, en todas las 
superficies, el balanee de encrgía sobre el elemento de volumen se puede ex- 
presar como 


Razón de La coiiducción de 
calor en las superficies izquìerda T 
superior, derecha e inferíor 


+ 


( Razón de la 1 
generación del calor 
dentro del elemento^ 


Razón de cambio 
del contenído de 
energía del elemento 


o bien. 


A£ d 


Òmnd, Q c'oml.nflpctíor ^ (? twni, ^ ijirciiiir'E clíimcnit'i ^ (5-31) 


para el caso estacionario. De nuevo, st se supone que las temperaturas entre 
los nodos adyacentes varían lineatmente y se nota que el área de transferencia 
de calor es A x = A y X 1 — Ày, en la dirección x, y A y = Ar X 1 - Àr, en la 
dirección y\ la relación de balance de energía antes dada queda 
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- + è mtn Ax&y = 0 (5-32) 


A1 dividir cada término entre Ax X Ay y simplificar da 



+ ^ =0 
k 


(5-33) 


para m = 1, 2, 3,,.,, M — 1 y n = 1,2, 3,..,, N - I, Esta ecuación es idén- 
tica a la ecuacion 5,12 obtenida con anterioridad al reemplazar las derivadas 
de la ecuación diferencial por diferencias para un nodo interior {m, n), De nue- 
vo, una regtón rectangular con M nodos Ìgualmente espaciados en la dirección 
x y N nodos igualmente espaciados en la dirección y tiene un total de (M + 
1)(jV + l) nodos y se puede usar la ecuación 5-33 para obtener las ecuaciones 
en diferencias fmitas en todos los nodos iníeriores. 

En e! análisis con diferencias finitas por lo comtín se usa, por sencillez, una 
malla ctiadrada (excepto cuando las magnitudes de los gradíentes de tenipe- 
ratura en las direcciones xy y son muy diferentes) y, por tanto, Ax y Ay se 
consideran iguales. Entonces Ax — Ay = l y la reìación antes dada se simplì- 
fica a 



Es deeir, la formulación en diferencias finitas de un nodo interior se obtiene al 
sumar las temperaturas de los cuatro vecìnos más cercanos del nodo , menos 
ei citádmplo de la temperatura del propio nodo y más el lérmino de genera- 
cìón de calor. También se puede expresar en la fornia que sigue, la cual es fácil 
de recordar: 



Cuando no se tiene generación de calor en el medio, la ecuación en diferen- 
cias fmitas para un nodo interior todavía se simpiifica más a T nùá0 = (T i/quicrda 
+ r ;inib , + T ác rechíl + r abaj0 )/4, la cttal tiene la interpretación interesante de que 
la temperatura de cada nodo interior es el promedio aritmético de las tem - 
peraturas de los cuatro nodos vecinos. Esta proposición también se cumple 
para ìos problemas tridimensionales, excepto que, en ese caso, los nodos inte- 
riores tendrán seis nodos vecínos en lugar de cuatro. 


Nodos frontera 


E1 desarrollo de la formulación en diferencias fínitas de los noúosfrontera en 
los problemas bidimensionales (o tridimensionales) es semejante al realizado 
en el caso unidimensional descrito al principio, Una vez más, la región se di- 
vìde entre los nodos mediante la formación de elementos de volumen alrede- 
dor de ellos y se escribe un balance de energía para cada nodo frontera. Como 
se discutió para una pared plana, se pueden mauejar varias condiciones de 
frontera, excepto que los eleinentos de volumen en el caso bidimensìonal 
comprenden transferencia de calor en la dirección y así como en la dirección 
x . Las superficies aisiadas todavía se conciben como '*espejos” y se puede usar 
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Elemento de volumen 


Froiuera 
sujeta a 



FIGURA 5'25 


La formulaeióti en diferencias íinitas 
de un nodo frontera se obtiene al 
escnbir un balance de energía sobre su 
elemento de volumen. 


Cotiveecìón 



Esquema para el ejempìo 5-3 y la red 
nodal (las fronteras de los elementos 
de voiumen de los nodos se indican 
mediante líneas punteadas). 



a) Nodo 1 b) Nodo 2 

FIGURA 5-27 

Esquemas para los balances de energía 
sobre los elementos de voiuinen de los 
nodos 1 y 2. 


el concepto de imagen especutar con el fin de tratar los nodos sobre fronteras 
aisladas como nodos Ìntenores, 

Para la transferencia de calor en condiciones estacionarias, la ecuación bá- 
sica que se debe tener presente al escribír un batance de energía sobre un ele- 
mento de volumen es (figura 5-25) 

S fi + éV denKnlń = 0 <5-36) 

Todos 1o£ kidos 

sea el problema unidimensionaL bidimensíonal o tridimensional . De nuevo, 
por conveniencia en la formulación, se supone que toda la transferencia de ca- 
lor es hac.ia el elemento de volumen desde todas las supeificies excepto para 
eì flujo específico de calor, cuya direccíón está ya determinada. Esto se de- 
muestra en el ejemplo 5-3 para varias condiciones de frontera. 


EJEMPLO 5-3 Conduccíón bídimensional rte calor en estado 
estacionario en barras en L 

I 

Consìdere la transferencia de caJor en estado estacìonario en un cuerpo sóJido m 
con forma en L, cuya sección transversal se da en la figura 5-26. La transferen- u< 
cia de calor en la dìreccìón perpendicular al plano del papel es despredable y 3 w 
por consìguiente, la transferencìa de calor en el cuerpo es bídímensíonaL La « 
conductivídad térmíca del cuerpo es /r = 15 W/m * °C y se genera calor en éste 
con una velocidad de é = 2 x 1Q 6 W/m 3 . La superfìcie izquierda del cuerpo es- 
tá aíslada y la inferíor se mantiene a una temperatura uniforme de 90°C. La su- 
perfície superior compíeta está sujeta a conveceión hacìa el alre ambiental a T K 
= 25°C f con un coeficiente de convección de h = 80 W/m 2 - °C F y la superficie 
derecha está sujeta a flujo de calor con una velocidad uniforme de q R = 5 000 
W/m 2 . La red nodal del problema consta de 15 nodos igualmente espaciados 
con Ax = Ay =1.2 cm, como se muestra en ía figura. Cinco de los nodos están 
en la superficie inferior y, como consecuencia, sus temperaturas se conocen, 
Obtenga las ecuacíones en diferencias finìtas en los nueve nodos restantes y 
determine las temperaturas nodales al resolverlas. 

S0LUCIÓN Se considera la transferencia de calor en una barra sólida larga con | 
forma de L F con condiciones de frontera específicas. Con el método de diferen- 
cias finitas se deben determinar las nueve temperaturas nodales desconocidas. 
Suposiciones t La transferencia de calor es estacíonaria y bidimensional, co- 
mo se expresa. 2 La conductividad térmíca es constante, 3 La generacìón de ca- 
lor es uníforme, 4 La transferencia de calor por radíación es despreciabìe* 
Propiedades Se dìce que la conductivìdad térmica es k = 15 W/m ■ °C. 

Análisis Se observa que todos los nodos son frontera, excepto el 5 T que es in- 
terior. Por lo tanto, se tiene que apoyar en los balances de energía para obtener 
las ecuaciones en diferencias finitas. Pero, en príncipío, se forman los elemen- 
tos de volumen al dívidir la región entre los nodos de manera equitativa, al tra- 
zar líneas punteadas entre los nodos, Si se considera que el elemento de 
volumen representado por un nodo interìor es de tamano completo (es decir, Ax 
x Ay x 1), entonces el elemento de volumen representado por un nodo fronte- 
ra común t como el 2 T se convierte en uno de mitad de tamano (es decíp Ax x 
Ay/2 x 1) y el de un nodo de esquina, como el 1, es de un cuarto de tamańo (es 
decir, Ax/2 x Ay/2 x 1), Se tiene presente la ecuación 5-36 para el balance de 
energía, las ecuaciones en diferencias fínìfas para cada uno de los nueve nodos 
se obtienen como sigue: 

a) Nodo L El elemento de volumen de este nodo de esquina está aislado a la 
ízquierda y sujeto a convecdón en la parte superíor y a conducción en las su- 
perficies derecha e inferìor. Un balance de energía sobre este elemento da 
[figura 5-27 á\ 
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Ày 7% T j Ar 7j Ti _ 

0 + h~ (T. - r.) ++ * + -++ + é i ++ = o 


Ax, 
2 


Ay 


Ax Ay 
2 2 


Al tomar Ax = Ay = / t se símplífica a 

-( 2+ f) T ' 


+ r, + r, = 


/í/. 


é,í 2 

2F 


/>) A/oc/o 2. Ei elemento de volumen de este nodo frontera está sujeto a convec- 
cìón en la parte superior y a conducción en las superficies derecha, inferior e 
izquierda. Un balance de energía sobre este elemento da [figura 5-27 bì 

Ay T 3 - T 2 T s ~ r, Ay 7, - T 2 Ay 

hAxiTn - T 2 ) + - 3 + kAx + Jt——4^ + = 0 


Al tomar Ax = Ay - /, se simplifìca a 


A>- 


A.v 


-( ++ f) 


2 hl, 


T? + 7\ + 2F< = - ~r~ T x - 


è 2 P 


c) Nodo 3. El elemento de volumen de este nodo de esquina está sujeto a con- 
vección en las superficies superior y derecha, y a conducción en las superficies 
inferiore izquierda. Un balance de energía sobre este elemento da [figura 5-28 áì 






Ax — 7j , Ay T 2 — T 2 A* Ay 


A : + ír -7 

Av 2 


A.v 


+ é! TI = 0 


Al considerar Ax - Ay = / T se simplifica a 

7 ^~{ 2+ t) Ti 


+ - —r~ T v _ - 


k ” 2Í: 


d) Nodo 4 , Este nodo está sobre la frontera aíslada y se puede tratar como un 
nodo interìor al reemplazar el aíslamiento por un espejo. Esto pone una imagen 
reflejada del nodo 5 a la izquierda del 4. Dado que Ax = Ay = / t la relación 
del nodo interior general para el caso bidimensíonal de estado estacionario 
(ecuación 5-35) da [figura 5-280] 

è 4 P 

T 5 + T, + T 5 + T m - 4T 4 + — - 0 


o bien p dado que T 10 - 90 & C T 

èj 1 

T x r 4r 4 + 2 T 5 - -90 - -J- 

e ) Nodo 5. Éste es un nodo interìor, y dado que Ax = Ay = /, la formulación en 
diferencias finitas de este nodo se obtìene dìrectamente a partir de la ecuación 
5-35 como [fígura 5-29a] 

è 5 T 

t 4 + r 2 + r tì + t u - +r 5 + ■“ = o 



á) Nodo 3 b) Nocio 4 

FIGURA 5-28 

Esquemas para los balances de energía 
sobre los elementos de volumen de los 
nodos 3 y 4, 



a) Nodo 5 b) Nodo 6 

FIGURA 5-29 

Esquemas para los balances de energía 
sobre los elementos de volumen de los 
nodos 5 y 6. 
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lh T a 

7 


t K 

/. ! .tl 


rv t 


15 


13 

FIGURA 5-30 

Esquemas para los balances de energía 
sobre los elementos de volumen de los 
nodos 7 y 9 + 


o bien t dado que T u = 90°C, 


è s P 

T 2 + T,- 4 T 5 + T à - -90 - — 


f ) Nodo 6 1 Et elemento de volumen de este nodo de esqutna interíor está sujeto 
a convección en la superficie expuesta con forma de i y a conducción en las 
otras superficìes, Un balance de energía sobre este elemenfo da [fìgura 5-296] 

/Ajc Ay\ Avr 7 -r 6 r P -r 6 

- T 6 ) + +kAx-'- 


Ax 


Av 


. r 5 -r 6 , , a* r 3 - r 6 , , 3 a*a> „ 

+ M>, ^r +/f T“AF + ^“4— 0 

Si Ax = Ay = I y dado que f 12 = 90°C se simplifica a 


/ 2W\ 2hl 3&J 2 

r 3 + 2 r s - (6 + f )r 6 + r 7 = -iso-f 7»- 


g) Woc/o 7. El elemento de volumen de este nodo frontera está sujeto a convec- 
ción en la parte superior y a conducción en las superficies derecha, inferior e 
izquierda. Un balance de energía sobre este eiemento da [figura 5-30a) 

Av r® — r 7 r 13 r. 
hAx(T„. - r ? ) + fc— 7 + AAjc- 


A>- 


a> r 6 - r 7 

+ a T^àT“ + ^“ = 0 


A> 

2 


Si Ax = Ay = ! y dado que 7 I3 = 90°C se simplìfíca a 

(«♦¥)* 


r«-i 


2/í/ è,/ 2 


6) /VoUo S. Este nodo es ìdéntíco al 7 y se puede obtener Ja formulación en 
dìferencías finitas de aquel a partir del nodo 7 al despiazar en 1 ios números de 
los nodos (es decir, reemplazar e! subíndice m por m + 1). Esto da 


*-(«♦¥) 


n + T q = - ìso - ^ r K - 


ègí 2 


/) Nodo 9. E3 elemento de volumen de este nodo de esquina está sujeto a con- 
vección en la superficie superior, a flujo de calor en la superficìe derecha y a 
conduccsón en Sas superfictes inferior e tzquierda. Un balance de energía sobre 
este elemento da [flgura 5-306] 


Ax, 

2 


. Ay ( r Ax 7\s — T q ( f Ay _ T$ t àjt A> ? 

2 2 


(7„ - r„) + fc-f' + ^ = 0 


2 ' " 2 A> "2 Ax 
Si Ax = Ay = / y dado que 7is = 90 Ù C se sìmplìfica a 

t l{ 2 + hí\ T m -ga-4á-*L T - 
■ \ * J * W Jfc /t “ 2* 
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Con esto se compíeta el desarrollo de la formulación en diferencias finitas para 
este problema* Al sustituir las cantidades dadas, el sistema de nueve ecua- 
cíones para ia determinación de ìas nueve temperaturas nodales desconocidas 
queda 


-2.0647\ + r 3 + 7 4 = -11.2 
7j - 4.1287; + r 3 + 2 r 5 = - 22.4 
T 2 - 2.128r 3 + T tì = -12.8 
T { - 4r 4 + 2r 5 = -109.2 
T 2 + 7 4 - 4T, + T {> = —109.2 

r 3 + - 6.i287’ 6 + = -212.0 

r 6 - 4+28r 7 + r s = -202.4 
r 7 -4,i28r g + r 9 = -202.4 

T s - 2.0647 9 = —105.2 


el cuaf es un sistema de nueve ecuaciones algebraìcas con nueve incógnitas. 
Mediante un programa para resolver ecuaciones, se determina que es 

T x = 112. 1 °C r 2 = 110.8°C r 3 = 106.Ó°C 

r 4 = i09.4°c r 5 = 108 . rc r tì = i03.2°c 

r 7 = 97.3°C r g = 96.3°C r 9 = 97.6°C 

IMote que se tíene la temperatura más afta en el nodo 1 y la más baja en el 8. 
Esto resulta coherente con nuestras esperanzas, puesto que e! nodo 1 es el más 
aíejado de la superficie inferior T la cual se mantìene a 90°C y tiene un lado ais- 
Lado, y el S tiene el área expuesta más grande con relación a su voiumen, mien- 
tras al mismo tìempo está cercano a la superfìcie a 90°C. 


Fronteras irregulares 

En los problemas con confíguraciones geométricas simples, se puede Ilenar la 
región completa mediante elementos de volumen simples, como tiras, para 
una pared pìana* y elementos rectangulares para la conducción bidìmensional 
en una región rectangular. También se pueden usar elementos con la forma de 
capas cilíndricas o esféricas para cubrir por completo cuerpos cilíndricos o es- 
férícos. Sin embargo, muchas confìguraciones que se encuentran en la prácti- 
ca T eomo las paletas de las turbinas o los monobloques de los motores, 
no tienen formas simples y es difícil llenar esas configuraciones que tienen 
fronteras irregulares con elementos sencìllos de volumen. Una manera prácti- 
ca de traíar con esas configuraciones es reemplazar la configuración irreguiar 
por una serie de elementos simples de volumen, como se muestra en la figura 
5-31. Con frecuencia este simple procedimiento resulta satisfactorio para los 
fínes prácticos, en especial cuando los nodos están cerca uno de otro en la 
vecindad de la frontera. Se cuenta con procedimientos más eìaborados para 
manejar fronteras irregulares y es común que se encuentren incorporados en 
los paquetes comerciales de software. 


EJEMPLO 5-4 Pérdida de calor a través de chimeneas 

Gases calientes de la combustión de un hornofluye por una chimenea cuadrada 
hecha de concreto {k= ÌA W/m < D C)> La seccíón de flujo de la chímenea es de 
20 cm x 20 cm y el espesor de la pared es de 20 cm. La temperatura promedio 
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FIGURA 5-31 

Aproximación de una frontera 
iiregular con una malla rectanguiar. 
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Rectas de simetría 
(Equivalentes a aìskvmiento) 



T , de la chimenea 

ClClO 

FIGURA 5-32 

Esquema de la chimenea discutida en 
el ejemplo 5-4 y la red nodal para una 
sección representativa* 


K h, T x 



a) Nodo I b) Nodo 2 

FIGURA 5-33 

Esquema para los balances de energía 
sobre los eiementos de voiumen de los 
nodos 1 y 2. 


de ios gases calíentes en la chímenea es T' = 300°C y el coeficiente prome- 
dio de transferencia de calor por convección dentro de la chimenea es = 
70 W/m 2 * P C. La chìmenea pierde calor desde su superficie exterior hacia el 
aìre ambiente que está a T 0 = 20T por convección, con un coeficiente de trans- 
fereneía de calor de h 0 = 21 W/nr^ ■ D C y hacia ei cieto por radiación, La emìsi- 
vidad de ]a superficíe exterior de la pared es e = 0,9 y se estima que la 
temperatura efectiva del cìelo es de 260 K. Mediante el método de las diferen- 
cias finitas, con Ax = Ay = 10 cm y al tomar ptena ventaja de la simetría f de- 
termìne las temperaturas en los puntos nodales de una sección transversal y la 
razón de ia pérdida de calor para una sección de 1 m de targo de la chimenea. 


SOLUCIÓN Se considera la transferencia de calor a través de una chimenea 
cuadrada. Se deben determinar tas temperaturas nodales y la razón de la pérdi- 
da de calor pcr unidad de longitud con el método de las diferencias finitas. 
Supúsicion&s 1 La transferencia de calor es estacionaria, ya que no se tìene in- 
dícacìón de cambìo con el tiempo. 2 La transferencía de calor a través de la chi- 
menea es bidimensional r puesto que la altura de ella es grande en relación con 
su sección transversal y, como consecuencta, 1a conducción de calor a través de 
ta misma en la direceión axial es despreciabte. Se ìntenta simplificar ei pro- 
blema todavía más al considerar la transferencia de calor en cada pared como 
unidimensional, el cual sería el caso si las paredes fueran delgadas y r por con- 
siguiente r los efectos de las esquìnas fueran despreciabìes. En este caso, dicha 
suposición no se puede justificar puesto que ias paredes son muy gruesas y las 
secciones de las esquinas constituyen una parte consíderable de la estructura 
de la chìmenea. 3 La conductividad térmica es constante* 

Pmpiedaàes Se dan !as propiedades de la chímenea como k = L4 W/m * P C y 
£ = 0,9. 

Análisis En !a fígura 5-32 se da la seccìón transversa! de la chimenea, E1 as- 
pecto más sorprendente de este probíema es la aparente simetría con respecto a 
tas rectas vertìcales y horizontales que pasan por eí punto medío de la chimenea, 
así como con respecto a los ejes diagonales, como se indica en ía fìgura, Por to 
tanto, en !a solución sólo se necesita considerar un octavo de la configuración 
geométrica, cuya red nodal consta de nueve nodos igualmente espaciados, 

Nada de calor puede cruzar una línea de simetría y, como consecuencia, es- 
tas rectas se pueden tratar como superficies aisladas y, por consiguiente, como 
"espejos" en la formulación de diferencias finitas. Entonces los nodos en me- 
dio de esas rectas se pueden considerar interiores mediante el uso de imágenes 
especulares. Seìs de los nodos son frontera, de modo que se tendrían que escri- 
bír balances de energía para obtener sus formulaciones en diferencias finitas. 
En principio, se parte !a regìón entre los nodos de manera equitatíva al trazar 
entre ellos líneas punteadas que pasen por la mitad. Entonces la región en 
torno a un nodo rodeado por la frontera o líneas punteadas representa el eie- 
mento de volumen de ese nodo. Si se considera una profundidad unìtaria y me- 
diante el procedìmiento del balance de energía para los nodos frontera (sí se 
supone una vez más por conveníencia que toda la transferencia de energía es 
hacia el elemento de volumen) y la fórmuia para los interíores, las ecuaciones 
en diferencias finitas para los nueve nodos se determinan como sigue: 

a) Nodo 1, Sobre la frontera interior, sujeto a eonvección, figura 5-33a T 


0 + h í ~{T i ~T,) + 


Av T 2 - r, 
2 A.v 


+ k 


A x h-T, 
2 A y 


+ 0 = 0 


A! tomar A;c = Ay = /, se simplifica a 



+ T 2 + r 3 = 
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b) Nodo 2. Sobre ia frontera ìnterior, sujeto a conveccìón, figura 5-33 b, 


k 


AyTi-T 2 
2 Ax 


Ajc 


+ A f — (Tj — T 2 ) + 0 + &Aà' 


t 4 -t 2 

A>- 


= 0 


Si Ax - Ay - /, se sfmplifica a 

/ h t l\ hj 

3 + f)T 2 + 2T 4 =-fT, 

c ) Nodos 3 t 4 y 5. (Nodos interiores, figura 5-34) 

Nodo 3: T a + F, + T 4 + T & - 4T 3 = 0 

Nodo 4: T 3 + T 2 + r 5 + F 7 - 4r 4 = 0 

Nodo 5 : r 4 + r 4 + + r g - 4 r 5 = o 


cQ Nodo 6 . (Sobre la frontera exterior, sujeto a convección y radìación) 

A v ^3 Ay T 7 T é 

Q r — + k- 


Ay 


A.v 


+ /i„Y (r 0 - r 6 > + 8 ffy (r c t elo - r 6 4 ) = o 


1 I 1 



Conversión de los nodos frontera 3 y 5 
que están sobre las rectas de simetría 
en nodos interiores mediante imágenes 
especulares. 


Sì Ax = Ay = / se sìmplifica a 

/ h tì l \ h tì l ectÍ a i 

T 2 + T 3 -\2 + -f ) Tf = ~Ỳ T o - X (74.0 - n) 


e) Nodo 7. (Sobre la frontera exterior, sujeto a convección y radiación, figura 
5-35) 


Ay T, ~ T 
2 Ax 


+ k&x 


~ 7~7 

Ay 


+ fc 


Ay _7V 

2 A.v 


+ kMT, - Ti) + ecrAxírádo - Tf) = 0 


Si Ax = Ay = /, se simplifica a 


/ 2/i u /\ 

2n+r ‘-( 4+ + r ’ +r *- 



_ 2&(rl __ ™ 4 . 

V' cielo ■ 7 / 


fi Nodo 8 . Igual que el nodo 7, excepto por el desplazamiento de los números 
del nodo hacía arriba en 1 (reemplace 4 por 5, 6 por 7, 7 por 8 y 8 por 9 en la 
úìtìma relacíón) 



FIGURA 5-35 

Esquemas para los balances de energía 
sobre los elementos de volumen de los 
nodos 7 y 9. 


/ 2*h tì / \ 2h 0 1 2s(rl < , 

2T $ + T-14+ T s + T 9 = - r T °~k (7 ^ “ r «> 

g) Nodo 9. (Sobre la frontera exterior, sujeto a convección y radiación, figura 
5-35) 


Ay 7o 7u Av Av , , 

k r JL rr + 0+ h ^r (T ° ~ r ’> + ea 2 (T ^ ~ = 0 
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Si Ax = Ay = I, se simpltfica a 


/ h a l \ h D l &crì 

Ts-[ 1 + -y) T 9 = -± T o ~ ^ 

En este probíema interviene la radiacìón, que requiere el uso de temperaturas 
absolutas y P por tanto 3 todas las temperaturas deben de expresarse en Kelvin. 
De modo alternativo, se podría usar °C para todas ias temperaturas, siempre 
que Sas cuatro temperaturas en los términos de radíación se expresen en la for- 
ma {T 4- 273) 4 . Al sustituír ías cantìdades dadas, el sistema de nueve ecuacio- 
nes para ia determinación de 3as nueve temperaturas nodales desconocidas, en 
una forma adecuada para usarse con el método de ìteración de Gauss-Seìdei, 
queda 

r, = {Ti + 7^ + 2 865)/7 
T 2 = (Tj + 2 T 4 + 2 865)/8 
T 3 = (T\ + 2T 4 + 7 6 )/4 
t 4 = (T 2 + r 3 + t 5 + r 7 )/4 

r 5 = (2 T 4 + 27^/4 

T t = + r 3 + 456.2 - 0.3645 X 10“ 9 T ( f)f 3,5 

r 7 = (27 4 + r 6 + r s + 912.4 - 0.729 x 10" 9 Tfyi 
r s = (2r s + r 7 + r 9 + 912.4 - 0.729 x io~ 9 r s 4 )/7 

r 9 = (r s + 456.2 - 0,3645 X 10“ 9 r 9 4 )/2.5 


el cual es un sístema de ecuaciones no lineales. Mediante un programa para re- 
solver ecuacíones, se determina que su soíución es 


Tempemtura, °C 

23 40 55 60 55 40 23 



FIGURA 5-36 

Variación de la temperatura en ia 
chimenea. 


r 3 = 545.7 K = 272.6°C T 2 = 529.2 K = 256.1°C r 3 = 425.2 K = 152.1°C 

r 4 = 411.2 K = Ì38.0°C r 5 = 362.1 K = 89.0°C T f> = 332,9 K = 59.7°C 

r 7 = 328 J K = 54.9°C 7 g = 313.1 K = 39.9°C T 9 = 296.5 K = 23.4°C 

En la figura 5-36 se muestra la variaoión de la temperatura en la chimenea, 
Mote que las temperaturas más elevadas se tienen en la pared mterior (pero 
menores que 300°C) y las más bajas en la exterior (pero mayores que 260 K), 
como era de esperarse. 

La temperatura promedio en la superficie exterìor de la ohimenea ponderada 
por e! área superfìciaf es 

= (0.5 r 6 + T f + r 8 + 0 .5T 9 ) 
r ^ ext (0.5 +1 + 1 +0.5) 

_ 0.5 X 332.9 + 328.1 + 313.1 + 0.5 X 296.5 „ 


Entonces se puede determinar aproximadamente la velocidad de ta pérdida de 
calor a través de una sección de 1 m de íargo de la chimenea a partìr de 
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Gchìmenea 


(^pareiext + S(jA e , (Fpl lía j <c \i ^dclù) 

(21 W/m 2 * K)[4 X (0.6 m)(l m)](318.6 - 293)K 

+ 0.9(5,67 X 10“ 3 W/m 2 - K 4 ) 

[4 X (0,6 m)(l m)](318.6 K) 4 - (260 K) 4 ] 

1291 + 702 - 1 993 W 


Se pudo determinar también ta transferencia de cator at halíar la temperatura 
promedio de la pared ínterior, ta cual es (272.6 + 256.D/2 = 264.4°C P y al 
aplicar la ley de Newton del enfriamiento en esa superfìcte; 

GcíiimetKíiì A t (Tì ^parcd, im) 

= (70 W/m 2 ’ K)[4 X (0.2 m)(l m)](300 - 264.4)°C = 1 994 W 

La diferencia entre los dos resultados se debe a la naturaleza aproxtmada del 
análísis numérico. 

Discusión Se usa un modelo numérico relativamente burdo para resolver este 
problema para mantener los aspectos complejos en un nivel en el que se pudìe- 
ran manejar. Se puede mejorar la precísión de 1a solución obtenida mediante 
una malla más fina y, de esìe rnodo, un número mayor de nodos. Asimismo, 
cuando interviene fa radiación, es más exacto (pero más laborìoso) determinar 
las pérdìdas de calor para cada nodo y sumarlas t en lugar de usar la temperatu- 
ra promedio. 


5-5 ■ CONDUCCIÓN DE CALOR EN RÉGIMEN 
TRANSITORIO 


Hasta ahora, en este capítulo se ha aplicado el mélodo de las dìferencias Fini' 
tas a problemas de transferencia de calor en estado estacionario. En esta sec- 
ción se exdende el método para resolver problemas en régimen transìtorio. 

Se aplica el método de las diferencias finítas a los problemas de estado es - 
tacionario mediante la diferenciacìón del problema en las varíables espacia- 
les y resolviendo para las temperaturas en dístintos puntos llamados nodos. La 
solución obienída es válida para cualquìer instante, dado que en condiciones 
estacionarias las temperaturas no cambian con el tiempo. Sin embargo, en los 
problemas en régimen transitorio, las temperaturas cambian con el tiempo así 
como con la posicíón y # de este modo, la solución en diferencias finitas de es- 
te tipo de problemas requìere la dìferenciacìón en el tiempo y el espacio* co- 
mo se muestra en la figura 5-37. Esto se realiza al seleccionar un intervalo 
apropiado de tiempo, Ùst, y resolver para las temperaturas nodales desconoci- 
das varias veces para cada A t hasta que se obtiene la solucìón en el instante 
deseado. Por ejemplo, considere un objeto metálico caliente que se extrae del 
horno a una temperatura inicial de T h en el instante t = 0 7 y se deja enfriar en 
el aire ambiente, Si se elíge un iníervalo de tiempo de At — 5 min ? la determi- 
nación de la distribución de temperatura en la pieza mefálica después de 3 h 
requiere la determinación de la Lemperatura 3 X 60/5 = 36 veces, o sea, en 36 
intervalos de tiempo. Por lo tanto, eì tìempo requerido de cálculo para este 
problema será 36 veces el correspondiente a uno de estado estacionario. La 
elección de un Af más pequeho aumentará la precisión de la solución, pero 
también incrementará el tiempo de cálculo. 

En los problemas en régimen transìtorio se usa el supenndìce i como el 
índice o contador de ios intervalos de tiempo, correspondiendo ì = 0 a ìa con- 
dición inicial específica, En el caso de la pieza metálica caliente antes discn- 



FIGURA 5-37 

La forinulactón en diferencìas finitas 
de problemas que dependen del 
tiempo comprende puntos discretos en 
el tiempo asi como en el espacio. 
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tìda, i = 1 corresponde a f = 1 X A/ = 5 min, i = 2 corresponde a t — 2 X A/ 
= 10 min, y un íntervalo general de tiempo, / T correspoode a ^ — fA/. Se usa 
la notación T [ m para representar la temperatura en e! nodo m en el intervalo de 
tiempo L 

La formulación en los probíemas de conducción de calor en régimen transi- 
torio difíere de los de estado estacionario en que íos primeros comprenden un 
término adicionaì que represente el cambto en ei contenido de energía del me- 
dio con el tiempo. Este término adicionai aparece como una primera derivada 
de la temperatura con respecto aì tiempo en la ecuacíón diferencial, y como un 
cambio en el contentdo de energia interna durante A/ en la formulación del ba- 
lance de energía. Los nodos y los elementos de volumen en los pròblemas en 
régimen transitorio se seleccionan igual que en los de estado estacionario y, 
iina vez más, si se supone por conveniencia que toda la transferencia de calor 
es hacia el elemento, el balance de energfa sobre un elemento de volmnen du- 
rante un intervalo de tíempo A/ se puede expresar como 


/ Calor transfcrido hacia \ 


/ 

Caior generado \ 

el demento de volumen 


dentro del elemento \ 

desde todas sus superficies 



de voiumen 

^ durante A/ j 


{ 

durante Af I 


Camblo en el contenido 
cìe energía intema 
del elemento de volnmen 
durante At 


\ 

/ 


o bien 


Aí x 2 Q 

TodLiíi los ladctì 


+ A tXE, 


'gcn, ckmctno 


= A E', 


<5-371 


donde la razón de la transferencia de calor, Q > normalmente consta de térmi- 
nos de conduccíón para los notios interíores, pero puede comprender convec- 
ción T flujo de calor y radiación para los nodos frontera. 

Dado que A E tìemestía = mc p \T = pV ckmenl0 c p \T, donde p es ia densidad y c p 
es el calor específico del elemento, al dividir la relacidn anteríor entre A t da 


2 Q 

Tfrijos lo$ Jados 


+ E, 


gen, elttffiento 


A^ieitìano _ . f A T 

^ — P * ctemcnitì c p ^ 


(5-38! 


o bien, para cualquier nodo m en el medio y su elemento de volumen. 


2 

T*iíln> los iditris 


Q + E, 


gEU, BÍKSIUiatU 


P L luratilHlT 



Í5-3S) 


El&mento tle volumen 
(pucdc icner 
cualquier fonna) 



p - densidad 
V — volumen 
pV - masa 
c p - ealor espeeífíco 
AT- cambío de temperatura 


àu^pVc p M^pVc f} (Tl; [ -r; tí ) 

FIGUFfA 5-38 

Cambio en el contenido de energía de! 
elemento de volumen de un nodo 
durante un ìntervalo de tiempo A/. 


donde T/ n y Tj n 1 son las temperaturas del nodo m en los instames t) — iàt y 
ti + ! - (/ + l)Aí, respectivarnente, y T m 1 — T ! m representa el cambío de tem- 
peratura del nodo durante el intervalo de tiempo A/ entre los intervalos de 
tiempo i e í + 1 (figura 5-38), 

Note que la razón (7\j/ 1 — T m )ÌAt es simplemente la aproximación en dife- 
rencias finitas de !a derivada parcial òTIòt qtte aparece en las ecuaciones di- 
ferenciales de los problemas en régimen transitorio. Por lo lanto, se obtendría 
el mismo resultado para la formulación en diferencias finitas si se sigue un 
procedimiento matemático estricto en lugar del procedimiento de balance de 
energía antes usado. Note tambìén que las fonnulaciones en diferencias fini- 
tas de los problemas de estado estacìonario y de régimen transitorio difìeren 
en el ténnino que está a ìa derecha del signo igual y que el formato de dicho 
término es el mismo en todos los sistemas de coordenadas sin importar si la 
transferencia de calor es unidimensional, bidìinensional o tridiinensional. Pa- 
ra el caso especial de Tj„ + 3 = Tj n (es decir, cuando no hay cambio en la tempe- 
ratura con el tiempo), la formulacìón se reduce a la del caso estacionai io, 
como era de esperarse. 
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Las temperaturas nodales en los problemas en régimen transitorio por lo co- 
mún cambian durante cada intervalo de tiempo y el lector puede preguntarse 
si debe usar las temperaturas en el previo intervalo de tiempo i o en el nuevo 
intervalo de tiempo i -P 1 para los términos del primer miembro de la ecuación 
5-39. Bien, los dos procedimientos son razonables y ambos se aplican en la 
práctica. En el primer caso, se dice que el procedimiento en diferencias finitas 
es el método explícito y el segundo el método implícito, y se expresan en la 
forma general como (figura 5-39) 

r — 

Método expltcito. ^ Q ^geit.elcniemo P^elemcnto Tj (5-40) 

Todi>s los laUos * 

'J'l* ♦_ J'i 

Mélodo implícito: 2 Q i+[ + ^.ctcmcntu = pKdemwu. < y " . — 2 (5-41) 

Todos k>s IikJos 

Parece que la derivada con respecto al tiempo se expresa en la forma de dife - 
rencia hacia adelante en el caso explícito y en la de diferencia hacia atrás en 
el implícito. Por supuesto, también es posible mezclar las dos formulaciones 
fundamentales de las ecuaciones 5-40 y 5-41 y tener como resultado formu- 
laciones más elaboradas, pero ofrecen poca percepción y se encucntran más 
allá del alcance de este texto. Note que ambas formulaciones no son más que 
expresiones entre las temperaturas nodales antes y después del intervalo de 
tiempo y se basan en la determinación de las nuevas temperaturas Tjf me- 
diante las temperaturas anteriores T' m . Las fonnulaciones explícita e implíci - 
ta que se dan aquí son bastante generales y se pueden usar en cualquier 
sistema de coordenadas, sin importar la dimensión de la transferencia de ca - 
lor. En los casos multidimensionales los elementos de volumen tan sólo tie- 
nen más superficies y, como consecuencia, comprenden más términos en la 
suma. 

Los métodos explícito e implícito tienen sus ventajas y desventajas y nin- 
guno de ellos es mejor que el otro. Enseguida el lector verá que el método ex- 
plícito es fácil de poner en práctica, pero impone un límite sobre el intervalo 
de tiempo admisible para evitar inestabilidades en la solución, y el método 
implicito requiere que las temperaturas nodales se resuelvan en forma simul- 
tánea pero no impone Iímite sobre la magnitud del intervalo de tiempo. Se 
limita la discusión a casos unidimensionales y bidimensionales para mante- 
ner los aspectos complejos en un nivel manejable, pero el análisis se puede 
extender con facilidad a los casos tridimensionales y a otros sistemas de 
coordenadas. 


Conducción de calor en régimen transitorio 
en una pared plana 

Considere la conducción de calor unidimensional en régimen transitorio en 
una pared plana de espesor L con generación de calor è(x, t ), que puede variar 
con el tiempo y la posición y con conductividad constante k , con un tamano de 
malla Av = L/M y los nodos 0, 1, 2,..., M en la dirección x, como se mues- 
tra en la figura 5-40. Puesto que el elemento de volumen de un nodo interior 
general m comprende conducción de calor desde dos de sus lados y el volu- 
men del elemento es V e , cmemo = /\A.v, la formulación en diferencias finitas en 
régimen transitorio para un nodo interior se puede expresar sobre la base de la 
ecuación 5-39 como 


kA 


“ T m 


A.v 


+ kA 


'm+l 


- T 

1 m 


A.v 


+ è m AAx — pAÍSxc' 


- T‘ 


A/ 


(5-42) 


Si se expresa en / + I: Método implícito 

- n y r~— _ — 

r elemcnio r ^ 


Si se expresa en i: Método explícito 

FIGURA 5-39 

La formulación de los métodos 
explícito e implícito difiere en el 
intervalo de tiempo (previo o nuevo) 
en el cual se expresan los términos de 
transferencia de calor y generación de 

calor. 




volumen para la formulación en 
diferencias en régimen transitorio de 
la conducción unidimensional de calor 
en una pared plana. 
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A1 cancelarel área superfícial A y multiplicar por Ax/k, se simplifica a 


T,„ - i - 2T„, + T,„ 


, r’ri+ | _ T' \ 

k aAr m m> 


(5-43) 


donde a = k/pc p es la difusividad térmica del materiaí de la pared. Aiiora se 
define un número discreto de Fourier adimcnsional como 


T 


aAl 

Ax' 


[5-44} 


Entonces la ecuación 5-43 se reduce a 


-27+7" 

ju 1 ' tn 


Ax 1 


(5-45) 


Note que el primer miembro de esta ecuación tan sólo es la formulación en di- 
ferencias finitas del problema para e! caso de estado estacionario. Esto no es 
sorprendente, puesto que la formuiación debe reducirse a este último caso pa- 
ra Tjr 1 = r;. Asimismo, todavía no se ha presentado la formulación explíci- 
ta o implícita, puesto que no se indicó el intervalo de tiempo en el primer 
miembro de la ecuación. Ahora se obtiene la formulación explícita en diferen- 
cias finitas a) expresar el prímer miembro en el intervalo de tiempo i como 


, - 27; + T,i , j + = — , — (explícita) (546) 


Esta ecuacíón se puede resolver explícitamente para la nueva íemperatura 
Tj+ 1 (y, de ahí, el nombre de método explícito) para dar 


n" = i + u - 2r) n + ^ 


èĹAjr 


(5-47) 


para todos los nodos ìnteriores m = 1,2, 3,..., M — I en una pared plana. Sí 
se expresa el primer micmbro de ia ecuadón 5-45 en el intervalo de tiempo 
ì + 1, en lugar dcl i, daría la formulación implícita en diferencias fìnitas como 



Esquema para la formuiación expiícita 
en diferencias finitas de la condición de 
convección en la frontera ìzquierda 
de una pared plana + 


é ;+, A_v- 

Ti±\-2T”' + T£í' 



(implícita) 


(5-48) 


la cual se puede reacomodar como 


rTÌ,t\ - (1 + 2t) T ‘, +1 + tT^Vi + t ■ 


'Ax 2 


+ T* 

1 1 /pi 


(5-49) 


La aplicación de la formulación explícita o implícita a cada uno de los M - 1 
nodos interiores da M — i ecuaciones. Las dos ecuacìones restantes se obtie- 
nen mediante la aplicación del mismo método a los dos nodos frontera a me- 
nos que, por supuesto, se especifiquen las temperaturas de frontera como 
constantes (invariantes con el tiempo). Por ejemplo, la formulación de la con- 
dición de frontera de convección en el lado izquierdo (nodo 0) para el caso ex- 
plícito se puede expresar como (figura 5-41) 


Tí ~ TÁ 

M(r« -T& + kA + 



. a.v n +, -n 

pA ~ C ‘> A, 


(5-50) 
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la cual se simplìfica a 


T '/ 1 — 

o ~ 


= [ 1 - 2r - 2t 7,i + 2tT; + 2t ~ T* + 


éjAí 2 


(5-51) 


Note que en d caso de que no haya generación de calor yr^ 0 + 5, la formu- 
lación cxpíícita en diferencias finiías para un nodo interior gcneral se reduce 
a T;f ] = (T; n _ | + 72, _ ( )/2, la cual tiene la ìnterpretación interesante de que 
la temperatum de un nodo interior en el mtevo ìntervalo de tiempo es simple- 
mente el promedio de las temperaturas de sus nodos vecinos en el ìntervalo de 
tiempo anterior. 

Una vez que se completa la formulación (explfcita o implícita) y se especi- 
ftca la condición InicfuL la solución de un problema en régimen transitorío se 
obtiene al marckar en el tiempo mediante un tamafio de ìntervalo de A t r como 
sigue: seleccione un intervalo de tiempo adecuado A? y determine las tempe- 
raturas nodales a partir de la condición inicial . Aì tomar las temperaturas ini- 
cíales corno la solucìón anlerior T l m en t = 0 obtenga la nueva solución T m 1 
en todos los nodos, en el instante t — A/, mediante ias relaciones en diferen- 
cías fmitas en régimen estacionario. Àhora, mediante la solución que acaba de 
obtenerse en t — A/ como 1a solución anterior T; r obtenga la nueva solución 
T; u +Ì en / “ 2A/, medìante las mismas relaciones. Repita el proceso hasta que 
se obtenga la soiución en el instante deseado. 


Criterio de estabilidad para el método explícito: 
limitación sobre Af 

El método explícito es fácil de usar, pero sufre de una característica indeseable 
que restringe en forma grave su utilidad: no es incondicionalmente estable y 
el valor más grande admisible del intervalo de tiempo A/ queda limitado por el 
criterio de estabílidad. Si el intervalo de tiempo A/ no es suficientemente pe- 
queno, las soluciones obtenidas por el método expiícito pueden oscilar sin pies 
ni cabeza y dívergir con respecto a la solución reaf Con el fin de evitar esas os- 
cilaciones divergentes en las temperaturas nodales, el valor de A/ debe mante- 
nerse por debajo de un cierto lúnite superior establecido por el criterío de 
estabilídad. Se puede demostrar de manera matcmática o por medio de un ar- 
gumento físico basado en la segunda ley de la termodinámica que se satisface 
el criterio de estabìlidad si ìos coefwientes de todas las T m en las expresiones 
T;„ + 1 (llamados coeficientes primarios) son mayores o iguales a cero para to- 
dos los nodos /// (figura 5-42). Por supuesto, deben agruparse todos los tcrmi- 
nos que contienen a T; n para un nodo en particular, antes dc aplicar esie criterio. 

Ecuacíones diferentes para nodos diferentes pueden darcomo resultado res- 
tricciones diferentes sobre el tamano del paso de tiempo A/, y en laresolución 
del problema debe aplìcarse el crìterio que sea más restrìctivo. Un procedi- 
miento práctico es identíficar la ecuaeión con ei coeficiente primarìo más pe- 
queno? que es el más restrictívo, y determìnar los valores admisibles para A/ 
mediante la aplicación del criterio de estabilidad sólo a esa ecuación. Un va- 
lor de A/ obtenido de esta manera también satisfará el criterio de estabilìdad 
pura todas las demás eeuaciones en el sistema, 

Por ejemplo, en el caso de !a conducción de calor unidimensional en régímen 
transitorio en una pared planacon temperaturas supertlciales específicas las ecua- 
ciones explfcitas en díferencias finitas para todos los nodos (que son nodos inte- 
riores) se obtienen a partir de ia ecuación 5-47. El coeficiente de T; n en la 
expiesión T;f 1 es 1 ^ 2r, que es independiente del número de nodo m y, por tan- 
to, en este caso el criterio de estabiìidad para todos los noclos es 1 — 2t > 0, o bien 

^ / nodos interiores, transferencìa de calor \ 

ir — 2 \ u niú i me n s t on al e n c oordenadas rect an g u lares/ 


Foiviulación explícita: 

1 = a a Tá + •■■ 

tv '= +- - - 

Tit x =a M Tt, + ■ ■ ■ 

Críieńo de estabilidad: 

a nì — 0, m = (). í, X . .. m 7 ., , M 

FIGURA 5-42 
E1 criterio de estabilidad del rnétodo 
explícito requiere que todos los 
coeficientes primarios sean positivos o 

cero. 
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Cuando conoce el material del medio y por consiguiente, sn difosivìdad tér- 
mica a y se especifica el valor del tamaiio de malla Ax, se puede determinar el 
valor más grande admìsible del intervalo de tiempo A t a partir de esta rela- 
Gión* Por ejemplo, en el caso de una pared de ladrillo (a = 0.45 X 10 -6 m 2 /s) 
con un lamańo de malla de A,v = 0.01 m T el lfmite superior del intervalo de 
tiempQ es 


2 Q 


(0.01 tn) 2 


2(0.45 X KL ó m?/s) 


= 111 s — 1.85 min 


Los nodos frontera en los que interviene conveccíón y/o radiación son más 
restrictivos que los interiores y, por consiguiente, requieren intervalos de tiem- 
po más pequeńos. Por lo tanto, debe usarse el nodo frontera más restrictivo en 
la determinación del intervalo de tiempo máximo admisible A/ cuando se re- 
suelve un problema en régimen transitorio con el método expltcito. 

Para adquirir una mejor comprensión del criterio de estabilidad, considere 
la formulación explicita en diferencias finitas para un nodo interior de una pa- 
red plana (ecuación 5-47) para el caso en el que no hay generación de calor. 


7’i+ 1 
* tn 


= T(^-y 


+ 7': + ,J + 0 - 2r)7í 


so°c 



Intervalo íntervaJo 

do lìenipo: / de tiempo: i + l 

FIGURA 5-43 

La violación del crìterio de estabìlidad 
en el método explfcito puede conducir 
a la violación de la segunda ley de Ja 
termodinámica y, en consecuencia, a 
la divergencia de la solución. 


Suponga que en algiin intervaìo de tiempo / las temperaturas 7^_ x y , son 
iguales pero menores que (se puede decir, Tj n _ { = T* i+ 1 — 50 C C y T } l n — 
80°C). En ei siguiente Ìntervalo de tiempo se espera que la temperatura del no- 
do m esté entre los dos valores (se puede decir, 80°C). Sin embargo. si el va- 
lor de r sobrepasa 0.5 (por ejemplo, r = 1), la temperatura del nodo m en d 
siguiente intervalo de tiempo será menor que la temperatura de los nodos ve- 
cínos (será de 20°C), lo cual es físicamente imposible y viola la segunda ley 
de la termodinámica (figura 5-43). Requerir que la nueva temperatura del nodo 
m permanezca por arriba de la temperatura de los nodos vectnos es equivalen- 
te a requerir que el valor de r permanezca por debajo de 0.5. 

EI método implfcito es ìncondicionalmente estable y, por tanto, se puede 
usar cualquier intervaio de tiempo que se desee con ese método (por supues- 
to, entre menor sea el intervalo de tíempo, mayor es la precisión de la so- 
lución), La desvenlaja del método implícìto cs que conduce a un conjunto 
de ecuacíones quc debcn resolverse sìmtiltáneamente para cada inlervalo de 
tiempo. Àmbos métodos se usan en la práctica. 


Placa de uranío 


0 “C 

X 


t = 2SW/m°C 
^ - 5 X 10 tì W/iti 3 
a - 12,5 x 10"m 2 /s 


h 

T* 


A.t Ax 




FIGURA 5-44 

Esquema para el ejemplo 5-5. 


EJEMPL0 5-5 Conduccìón de calor en régimen transìtorio 
en una placa grande de uranio 

Considere una placa grande de uranìo de espesor L = 4 cm, conductívidad tér- 
mica k = 28 W/m ■ Q C y dìfusívidad térmica a = 12.5 x 10 -6 m 2 /s que ínictal- 
mente está a una temperatura uniforme de 200X, En la píaca $e genera calor 
de manera uniforme con una velocídad constante de e = 5 x 10 6 W/m 3 + En el 
instante t = 0, uno de los lados de 1a pfaca se pone en contacto con agua con 
h íelo y se mantiene a 0°C en todo momento, mientras que el otro se expone a 
convecaón hacia un medio a 7L = 30°C ( con un coeficiente de transferencia de 
calor de h = 45 W/m 2 - C C P como se muestra en la figura 5-44. Sì considera un 
total de tres nodos igualmente espacìados en el medio, dos en las fronteras y 
uno a la mitad t estime la temperatura de la superficie expuesta de ia placa 2.5 
mìn después del inicio del enfríamiento mediante a) el método explícito y b) el 
método implícito. 
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SOLUCIÓN En el ejemplo 5-1 se ha resuelto este problema para el caso de es- 
tado estacionario y aquí se aborda considerando el régimen transitorio con el fin 
de demostrar cómo se aplican en él los métodos de las diferencias finitas. De 
nuevo se supone transferencia de calor unidimensional en coordenadas rectan- 
gulares y conductividad térmica constante. Se especifica que el número de no- 
dos es M = 3 y se eligen para que estén en las dos superficies de la placa y 
en medio, como se muestra en la figura. Entonces el espaciamiento nodal áx 
queda 


Aa = 



0.04 m 
3 - 1 


0.02 m 


Se numeran los nodos como 0, 1 y 2. Se dice que la temperatura en el nodo 0 
es T 0 = 0°C en todo momento y se deben determinar las temperaturas en los 
nodos 1 y 2. Este problema está relacionado sólo con dos temperaturas nodales 
desconocidas y, como consecuencia, se necesitan tener dos ecuaciones para 
determinarlas de manera única. Ambas ecuaciones se obtienen mediante la 
aplicación del método de las diferencias finitas a los nodos 1 y 2. 

a) El nodo 1 es interior y la formulación explícita en diferencias finitas en ese 
nodo se obtiene directamente a partir de la ecuación 5-47, mediante m = 1: 


T{+' 


= t(T 0 + Tỳ + (1 - 2 r) T{ + t 


è x Ax 2 

k 


( 1 ) 


El nodo 2 es frontera y está sujeto a convección, la formulación en diferencias 
finitas en ese nodo se obtiene al escribir un balance de energía sobre el ele- 
mento de volumen de espesor Ax/2 en esa frontera al suponer que la transferen- 
cia de calor es hacia el medio en todos los lados (figura 5-45): 


/l4(7 x - T\) + kA 


T{ - TÁ 


. . . Ajc . A.v 7T' - Ti 

— + T = pA T c„ — 


Al dividir entre kA/ 2Axy utilizar las definiciones de la difusividad térmica, a = 
k/pc f)t y del número adimensional de malla de Fourier, r = aAí/(Ax) 2 , da 


2hAx è.Ax 2 T{ +1 - Ti 

^(7 X - T{) + 2(7/ - Tí) + -- 


de la cual se puede despejar 7^ para dar 


T{ + ' - (l ~ 2r - 2t T{ + t(2T{ + 2^7,+ j 


( 2 ) 



Esquema para la formulación explfcita 
en diferencias fínitas de la condición 
de convección en la frontera derecha 
de una pared plana. 


Note que no se usó el subíndice / para las cantidades que no cambian con el 
tiempo. Enseguida se necesita determinar el límite superior del intervalo de 
tiempo At con base en el criterio de estabilidad, en el cual se requiere que el 
coeficiente de T{ en la ecuación 1 y el de T{ en la segunda ecuación sean ma- 
yores o iguales a cero. En este caso, el coeficiente de T{ es menor y, como con- 
secuencia, el criterio de estabilidad para este problema se puede expresar como 


1 — 2r — 2r 


hAx 

k 


>0 


T< 2(1 + hAx/k) 


A t < 


Ajc 2 

2a( 1 + ItAx/k) 
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puesto que t = aAí/(Ax) 2 . Al sustituir las cantidades dadas, se determina que 
el valor máximo admisible del intervalo de tiempo es 

(0.02 m) 2 

áí s-i---= 15 5 s 

2( 12.5 X 10“ 5 m 2 /s)[l + (45 W/m 2 - °C)(0.02 m)/28 W/m - °C) 

Por lo tanto, para resolver este problema, se puede usar cualquier intervalo de 
tiempo menor que 15.5 s. Por conveniencia, se elige que el intervalo de tiem- 
po sea A t- 15 s. Entonces el número de malla de Fourier queda 


aAr 

(Aa) 2 


(12.5 X 10- 6 m 2 /s)(15s) 
(0.02 m) 2 


= 0.46875 


(para A/ = 15 s) 


Aí sustituir este valor de r y el de las otras cantidades, las ecuaciones explícitas 
en diferencias finitas (1) y (2) que acaban de desarrollarse se reducen a 


Tj +I = 0.06257-/ + 0,468757-/ + 33.482 
Tj +l = 0.93757/ + 0.0323667/ + 34.386 

Se dice que la temperatura inicial del medio en t = 0 e i = 0 es de 200°C en 
toda su extensión y, por tanto, 7f = 7? = 200°C. Entonces, con base en estas 
ecuaciones, se determina que ias temperaturas nodales en T/ y f/ en t = Af = 
15 s son 


7/ = 0.06257/' + 0.468757/’ + 33.482 

= 0.0625 X 200 + 0.46875 X 200 + 33.482 = 139.7°C 
7 2 ' = 0.93757/’ + 0.0323667? + 34.386 

= 0.9375 X 200 + 0.032366 X 200 + 34.386 = 228.4°C 


TABLA 5-2 

Variación de las temperaturas 
nodales en el ejempio 5-5, con el 
tiempo obtenido por el método 
ex£lícito 


Intervalo 
de Tíempo, 
tiempo, / s 


Temperatura del 
nodo, °C 


n n 


0 

0 

200.0 

200.0 

1 

15 

139.7 

228.4 

2 

30 

149.3 

172.8 

3 

45 

123.8 

179.9 

4 

60 

125.6 

156.3 

5 

75 

114.6 

157.1 

6 

90 

114.3 

146,9 

7 

105 

109,5 

146.3 

8 

120 

108 + 9 

141,8 

9 

135 

106.7 

141,1 

10 

150 

106.3 

139.0 

20 

300 

103,8 

136.1 

30 

450 

103.7 

136.0 

40 

600 

103.7 

136.0 


De manera análoga, ias temperaturas nodales 7? y 7? en t = 2A t =2x15 = 
30 s son 

7, 2 = 0.06257, 1 + 0.468757/ + 33.482 

= 0.0625 X 139.7 + 0.46875 X 228.4 + 33.482 = I49.3°C 
7? = 0.93757/ + 0.0323667/ + 34.386 

= 0.9375 X 139.7 + 0.032366 X 228.4 + 34.386 = 172.8X 

De la misma manera, se determinan las temperaturas en los nodos 1 y 2, para 
i = 1, 2, 3, 4, 5, ... , 50, y se dan en la tabla 5-2. Por lo tanto, la tempera- 
tura en la superficie expuesta, 2.5 min después del inicio del enfriamiento, 
es 


j'Ì.Snrio = T w _ i39.0°C 

b) El nodo 1 es interior y la formulación impìícita en diferencias finitas en ese 
nodo se obtiene directamente a partir de la ecuación 5-49, mediante m = 1: 

r7 0 - (1 + 2 t) 7/ +i + t7/ +i + t+ 7/ = 0 (3) 

k 

El nodo 2 es frontera y está sujeto a convección, la formulación implícita en di- 
ferencias finitas en ese nodo se puede obtener a partìr de esta formulación, al 
expresar el primer miembro de la ecuación en el intervalo de tiempo / + 1, en 
lugar del /, como 
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(F* - Tí + ') + 2{T { +1 - Ti + ‘) + = — 


ta cual se puede reacomodar como 

hAx 


2 rTí 


-( 


1 + 2r + 2 t —J Ti + ' + 2t ~ 7U + t = 0 (4) 


Una vez más P no se usó el superíndice / o / + 1 para las cantidades que no cam- 
btan con el tìempo. El rrtétodo implícito no impone límíte sobre el intervalo de 
tiempo y P de este modo, se puede elegrr cualquier valor que quiera. Sin embar- 
go, de nuevo se elige At = 15 s y, por tanto, r = 0,46875 P con el fin de com- 
pararse con el inciso a). Al sustítuír este valor de r y las otras cantidades dadas, 
las dos ecuaciones implícìtas en drferencias fínitas que acaban de desarrollar- 
se se reducen a 

“ 1.93757/ +l + 0.46875rj +l + T( + 33.482 = 0 
0.93757/ +I - 1.967672 + 3 + T\ + 34.386 - 0 

De nuevo P 7? = 7 2 ° = 200°C en t - 0 e /= 0, en virtud de la condición inícial h 
y para / = 0 ( estas dos ecuaciones se reducen a 


0.93757/ - L96767y + 200 + 34.386 = 0 

Al resolver estas dos ecuaciones en forma simultánea se determina que las tem- 
peraturas nodates desconocidas 7/ y 


7/ = 168.$°C y 

De modo análogo, para / - 1, estas dos ecuacìones se reducen a 

-1.93757/ + 0.4687571 + 168.8 + 33.482 = 0 
0.93757/ - 1.96767 2 2 + 199.6 + 34.386 = 0 

Al resolver estas dos ecuaciones en forma simultánea se determìna que las tem- 


TABLA 5-3 

Variacìón de tas temperaturas 
nodales en el ejemplo 5-5 P con el 
tiempo obtenido por et método 


7/=150J°C y Tf ~ 190 + ó°C 

Inter- 


Temperatura deì 
nodo, °C 

Al contínuar de esta manera, se determinan las temperaturas en los nodos 1 y 

2 para / = 2 T 3 t 4, 5, . . . , 40; en la tabla 5-3 se da una lista de ellas y se ob- 

valo de 
tíennpo, / 

Tìempo, 

s 

T{ 

n 

0 

0 

200.0 

200.0 

tìene que la temperatura en la superficie frontera expuesta (nodo 2), 2,5 min 

1 

15 

168,8 

199.6 

después de iniciarse el enfrìamiento T es 

2 

30 

150.5 

190.6 


3 

45 

138,6 

180,4 

- jlO = 

4 

60 

130.3 

171.2 


5 

75 

124.1 

163.6 


6 

90 

119.5 

157.6 

la cuai está cercana al resultado obtenido por el método expltcito. Note que se 

7 

105 

115,9 

152.8 

pudo usar cualquiera de los dos métodos con el fín de obtener resultados satis- 

8 

120 

113,2 

149.0 

factoríos para los probiemas en régimen transitorio, excepto, quizá, para unos 

9 

135 

111.0 

146.1 

cuantos de los primeros intervalos de tiempo. Se prefiere el método implíeito 

10 

150 

109,4 

143.9 

cuando resulta conveniente usar ìntervalos grandes de fiempo, y se prefiere el 

20 

300 

104.2 

136,7 

explícito cuando se desea evitar la solucìdn simultánea de un sistema de ecua- 

30 

450 

103,8 

136,1 

ciones algebraicas. 

40 

600 

103.8 

136.1 
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FIGURA 5-46 

Esquema de un muro Trombe 
(ejemplo 5-6). 


TABLA 5-4 

Variación horaria de la temperatura 
ambiente promedio mensual y flujo 
de calor solar incidente sobre una 
superficie vertical, para enero, en 

Reno, Nevada 



Hora Temperatura Radiación 

del 

ambiente, 

solar, 

día 

°F 

Btu/h • ft 2 

7 AM-10 AM 

33 

114 

10 AM-1 PM 

43 

242 

1 PM-4 PM 

45 

178 

4 PM-7 PM 

37 

0 

7 PM-10 PM 

32 

0 

10 PM-1 AM 

27 

0 

1 AM-4 AM 

26 

0 

4 AM-7 AM 

25 

0 


EJEMPLO 5-6 Almacenamiento de energía solar 
en los muros Trombe 

Los muros gruesos de mampostería pintados de color oscuro, llamados muros 
Trombe, son de uso común en los costados que dan al sur en las casas solares 
pasivas con el fin de absorber la energía solar, almacenarla durante el día y li- 
berarla hacia la casa durante la noche (figura 5-46). En 1881 E. L. Morse de 
Massachusetts propuso la idea y se les dio el nombre en honor del profesor Fe- 
lix Trombe de Francia, quien los usó de manera extensa en sus disenos en la dé- 
cada de 1970. Por lo común se coloca por fuera del muro una capa de vidrio 
sencilla o doble que transmite la mayor parte de la energía solar, al bloquear al 
mismo tiempo las pérdidas de calor de la superficie expuesta del muro hacia el 
exterior. Asimismo, es común la instalación de ventilas en las partes inferior y 
superior de los muros Trombe de modo que el aire de la casa entra en el canal 
de flujo paralelo que está entre el muro y la vidriera, sube a medida que se ca- 
lienta y entra en el cuarto por la ventila superior. 

Considere una casa en Reno, Nevada, con un muro Trombe de 1 ft de espe- 
sor orientado hacia el sur, con una conductividad térmica de k = 0.40 Btu/h • 
ft • °F y difusividad térmica de a = 4.78 x 10~ 6 ft 2 /s. En la tabla 5-4 se dan la 
variación de la temperatura ambiente, T ext , y el flujo de calor solar, q solar , inci- 
dente sobre una superficie vertical que da hacia el sur durante todo el día, pa- 
ra un día típico de enero, en intervalos de 3 h. El muro tiene una vidriera 
sencilla con un producto de absortividad-transmisividad de k = 0.77 (es decir, 
77% de la energía solar incidente es absorbida por la superficie expuesta del 
muro Trombe) y se determina que el coeficiente combinado promedio de trans- 
ferencia de calor para la pérdida de calor del muro Trombe hacia el ambiente es 
/? ext = 0.7 Btu/h • ft 2 • °F. El interior de la casa se mantiene a T int = 70°F en to- 
do momento y el coeficiente de transferencia de calor en la superficie interior 
del muro es /? int =1.8 Btu/h • ft 2 • °F. Las ventilas en el muro se mantienen ce- 
rradas y, de este modo, la única transferencia de calor entre el aire que está en 
el interior de la casa y el muro es a través de la superficie interior del muro. Si 
la temperatura del muro varía linealmente entre 70°F en la superficie interior y 
30°F en la exterior a las 7 AM y mediante el método explícito en diferencias fi- 
nitas con un espaciamiento nodal uniforme de Ax = 0.2 ft, determine la distri- 
bución de temperatura a lo largo del espesor del muro Trombe después de 12, 
24, 36 y 48 h. Asimismo, determine la cantidad neta de calor transferido hacia 
la casa desde el muro durante el primero y el segundo días. Suponga que el mu- 
ro tiene 10 ft de alto y 25 ft de largo. 


SOLUCION Se considera la calefacción solar pasiva de una casa a través de un 
muro Trombe. Se deben determinar la distribución de temperatura en el muro 
en intervalos de 12 h y la cantidad de transferencia de calor durante el prime- 
ro y el segundo días. 

Suposiciones 1 La transferencia ae calor es unidimensional, puesto que la su- 
perficie expuesta del muro es grande en relación con su espesor. 2 La conduc- 
tividad térmica es constante. 3 Los coeficientes de transferencia de calor son 
constantes. 

Propiedades Se dice que las propiedades del muro son k = 0.40 Btu/h • ft • °F, 
a = 4.78 x 10~ 6 ft 2 /s, y k = 0.77. 

Análisis Se dice que el espaciamiento nodal es áx = 0.2 ft y, por tanto, el nú- 
mero total de nodos a lo largo del muro es 



1 ft 
0.2 ft 


4-1=6 


Se numeran los nodos como 0, 1, 2, 3, 4 y 5, con el nodo 0 sobre la superficie 
interior del muro y el 5 sobre la exterior, como se muestra en la figura 5-47. Los 
nodos 1 al 4 son interiores y las formulaciones explícitas en diferencias finitas 
de estos nodos se obtienen directamente a partir de la ecuación 5-47 como 


I 


« 


■ 

I 

ì 

i 

fi 


« 

a 

I 

| 

a 

8 


a 

a 

I 

a 

I 
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Nodo l (m = 1): 

TC' = T(U + Tỳ + (1 - 2t)T{ 

(D 

Nodo 2 (m = 2): 

Tf' = t07 + Tỳ + (1 - 2 t)T{ 

(2) 

Nodo 3 (m = 3): 

TC' - t(T{ + T£) + (1 - 2t)7’( 

(3) 

Nodo 4 (m = 4): 

t\ + ' — t (xi + t$) + (i - 2 T)ri 

{4} 


La superfìcìe interior está sujeta a convección y, por consiguiente, \a formu- 
lacSón explícita dei nodo 0 se puede obtener en forma directa a partir de la 
ecuación 5-51 como 

. , / h ir .> Ax\ h m Ax 

T,5 +1 = I l — 2 t — 2r-^-J + 2tT{ + 2t-~~T ìm 

Al sustituír en esta ecuación tas cantídades h intl Ax, k y T mit ias cuaies no cam- 
bian con el tiempo, da 

Tj* 1 “ (1 - 3.8Gt) 7(j + r(27/ + 126.0) (5) 



Red nodal para el muro Trombe 
diseutido en el ejempio 5-6. 


La superfìcie interìor dei muro está sujeta a convección así como a flujo de ca- 
lor. La formulacìón explícita en díferencias fínitas en esa frontera se obtiene al 
escríbir un baíance de energía sobre ef eiemento de volumen representado por 
el nodo 5 t 


>ha M 


Tỳ + KM 



2 Cp 


pA ~ c 



{5-53} 


la cual se simplifìca a 


. , / h ext Ax\ . 

= (1 - 2t - 2r 1 Té + 2r7| + 2t 


h^ t Ax 


Kdi lar Ax 

TU+2r , r (5 “54) 


donde r = aAt/Ax 2 es el número adìmensional de malla de Fourìer. Note que se 
mantiene el superíndìce / para las cantìdades que varían con el tiempo. Ai sus- 
títuir en esta ecuación ías cantidades h ext , Ax, k y k p las cuales no cambian con 
el tìempo, da 


Tì +1 = (I - 2.70r) Tl + r(27j + 0.707^ + 0.770^) (8) 


donde !a unídad de q^ iaf es Btu/h * ft 2 . 

A continuación se necesita determínar el límite superior det intervalo de 
tiempo Af a partir det criterio de estabílìdad, puesto que se usa el método ex- 
plícito. Esto requiere la identificación del coeficiente primario más pequeho en 
el sìstema. Se sabe que tos nodos frontera son más restrictivos que los interìo- 
res y P por tanto, se examinan sóto lasformulaciones de los nodos frontera 0 y 5. 
En este caso, el coeficiente prìmario más pequeno y, por consiguiente, el más 
restrictivo es el de Tq en ta formulacíón del nodo 0, ya que 1 — 3.8r < 1 - 
2.7r y, de este modo, el críterio de estabilidad para este problema se puede ex- 
presar como 

1 - 3 80 t > 0 -» t — < —— 

A^”3.S0 

Al sustìtuir las cantidades dada$ P se determina que el valor máximo admisible 
del intervalo de tíempo es 


_A*i _ (0.2 ft) 2 

r 3.80a 3.80 X (4.78 X 10“ 6 ft 2 /s) 


2 202 s 
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Temperatura 

= F j 

170- 



Distancia a lo largo del muro Trombe 

FIGURA 5-48 

Variacíón de la temperatura en el muro 
Trombe cliscutìdo en el ejemplo 5-6. 


Por lo tanto, para resolver este problema, se puede usar cualquíer intervalo de 
tíempo menor que 2 202 s + Por conveniencia, se elige que el intervalo de tiem- 
po sea At = 900 s = 15 min. Entonces el número de malla de Fourier queda 


aAì 

(Axý 


(4.78 X 10 -6 ft 2 /s)(900 s) 
(0.2 ft) 2 


0J0755 


(para At = 15 min) 


Inícialmente (a las 7 AM r o sea í = 0) s se dice que la temperatura de la pared 
varía linealmente entre 70 Q F en el nodo 0, y 30 Q F en el nodo 5. Puesto que se 
tienen cìnco espaciamíentos nodales de ìgual longitud, el cambìo de tempera- 
tura entre dos nodos vecínos es (70 - 3QLF/5 = 8 P F. Por lo tanto, las tempe- 
raturas nodales iniciales son 

T§ = 70°F, T§ = 62°F S T? = 54°F, 

T§ = 46°F, T§ = 38°F, T§ = 30 Ù F 

Entonces, a partìr de estas ecuacìones, se determina que las temperaturas no- 
daíes en t = At = 15 mín (a tas 7:15 AM) son 


T 0 ] = (1 - 3.80r) T§ + t(2T§ + 126,0) 

= (1 - 3.80 x 0.10755) 70 + 0.10755(2 X 62 + 126.0) = 68.3°F 
T? = r(T 0 ° + T?) + (1 - 2t) T\ } 

= 0.10755(70 + 54) + (1 - 2 X 0+0755)62 = 62°F 
T\ = ríTf + T§) + (1 - 2r) T? 

= 0+0755(62 + 46) + (1 - 2 X 0+0755)54 = 54°F 
Tj = r(T? + T§) + (1 - 2t ) T§ 

= 0+0755(54 + 38) + (1 - 2 X 0.10755)46 = 46°F 
TJ = r(T§ + T§) + (1 - 2r) T§ 

= 0+0755(46 + 30) + (1 - 2 X 0+0755)38 = 38°F 
T§ = (1 - 2.70t) T 5 ° + t(2T 4 ° + 0.70TT + 0.770&J 

= (1 - 2.70 X 0.10755)30 + 0+0755(2 X 38 + 0.70 X 33 + 0.770 X 114) 
= 41.4°F 

Note que durante el primer intervaio de tiempo la temperatura de la superficie 
ínterior del muro Trombe cayó en 1.7°F y ia de las otras superficies se elevó en 
1L4T, en tanto que las temperaturas en ios nodos intertores permaneció ìguaí. 
Esto es típico de los problemas en régimen transìtorio en los medíos en tos que 
no hay generación de calor, En los siguìentes sntervaJos de tiempo r las tempe- 
raturas nodales se determinan de manera semejante con la ayuda de una com- 
putadora. Note que los datos para la temperatura ambiente y la radíacíón solar 
ìncidente cambian cada 3 horas, lo cual corresponde a 12 intervalos de tiem- 
po, y esto se debe reflejar en el programa para computadora. Por ejempto, 
debe tomarse el valor de como q' 0 | ar = 75 para i — 1-12, qĹiar - 242 
para / = 13-24, cjìoiar — 178 para / = 25-36, y = 0 para / — 37-96, 

En la tabla 5-5 se dan los resultados después de 6, 12, 18, 24, 30, 36, 42 
y 48 h, y en la fìgura 5-48 se tienen las gráfícas para el primer día. Note que la 
temperatura ìnterior del muro Trombe cae en las primeras horas de la manana r 
pero después se eleva a medida que la energía solar absorbída por la superficie 
exterior se difunde a través de él. La temperatura de la superficìe exterior se 
elevará de 30 a 142 Ù F en sólo 6 h debido a la energía solar absorbida, pero 
después cae hasta 53°F a la mahana siguìente como resultado de Sa pérdìda de 
calor durante la noche. Por io tanto, puede valer la pena cubrir la superficie ex- 
terior en !a noche para minìmizar las pérdidas de caior. 
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TABLA 5-5 

Temperaturas en los nodos de un muro Trombe en diversos momentos 

Tiempo 

Intervaio de 
tiempo, / 


Temperaturas nodales, 

T 


T 0 

T x 

T z 

h 

T, 

T s 

0 h (7 AM) 

0 

70.0 

62,0 

54,0 

46.0 

38.0 

30,0 

6 h (1 PM) 

24 

65,3 

61,7 

61,5 

69,7 

94.1 

142,0 

12 h (7 PM) 

48 

71,6 

74,2 

80.4 

88.4 

91.7 

82.4 

18 h (1 AM) 

72 

73 + 3 

75,9 

77,4 

76.3 

71.2 

61.2 

24 h (7 AM) 

96 

71,2 

71.9 

70.9 

67.7 

61,7 

53.0 

30 h (1 PM) 

120 

70.3 

71,1 

74.3 

84.2 

108.3 

153.2 

36 h (7 PM) 

144 

75.4 

81.1 

89.4 

98.2 

101.0 

89.7 

42 h (1 AM) 

168 

75.8 

80.7 

83.5 

83.0 

77.4 

66.2 

48 h (7 AM) 

192 

73.0 

75.1 

72.2 

66.0 

66.0 

56.3 


La razón de la transferencia de calor del muro Trombe en el ìnterìor de la ca- 
sa durante cada intervalo de tiempo se determìna con base en la ley de Newton, 
mediante la temperatura promedio en 1a superfície interior del muro (nodo 0) f 
como 

fiínuro Trombe ~ QmuroTmnibe Af = — ^int) = ” T ìnl ]At 

Por lo tanto, la cantidad de transferencia de calor durante el primer intervalo de 
tiempo (/ = l) f o sea durante el primer perìodo de 15 mín f es 


GUt™ be = h^AHTè + W/2 - r inl 3 Ar 

= (L8 Btu/h ■ ft 2 * °F)( 10 x 25 ft 2 )[(68.3 + 70)/2 - 70°F](0.25 h) 

= -95.6 Btu 

El signo negativo indica que el aíre que está en ei ínterior de la casa transfiere 
calor hacia el muro T io cual representa una pérdìda de calor. A continuacìón se 
determina la transferencia de calortotal durante un periodo específico al sumar 
las cantidades de transferencía para cada intervaio de tiempo, como 

/ / 

GmuroTrombe ~ S 2muro Trombe = 2 ^inr^K^O + _ ^intl (5-55) 

r—E Í=1 

donde / es el número total de intervaios de tiempo en el perìodo especiftcado. 
En este caso, / = 48 para 12 h s 96 para 24 h s y así sucestvamente. Al seguir el 
procedímiento que se describe en este ejemplo, con la ayuda de una computa- 
dora P se determina que la cantidad de transferencia de calor entre e! muro 
Trombe y el ìnterìor de la casa es 


2muro Trombe ” “17 048 Btu después de 12 h 
2imiro Trombe = -2 483 Blu después de 24 h 
2mnroTrornbfi = 5 610 Bíu después de 36 h 
2muro Trombe = 34 400 Biu después de 48 h 


(-17 078 Btu durante et primer 
periodo de 12 h) 

(14 565 Btu durante el segundo 
periodo de 12 h) 

(8 093 Btu durante el tercer periodo 
de 12 h) 

(28 790 durante el cuarto periodo 
de 12 h) 


Por lo tanto, la casa pierde 2 483 Btu a través del muro el primer día, como re- 
suitado de la baja temperatura de arranque, pero entrega un total de 36 883 
Btu de calor a la casa ei segundo día. Se puede demostrar que el muro Trombe 
entregará incluso más calor a la casa durante el tercer día. ya que arrancará ese 
día a una temperatura promedio más elevada. 
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n+ 1 


A\ 


Elemento 
íte volumen 

1 T 
I è 

ui — 1, « I miM 


A.V 


I 


- A.v- 


m T /í + \ 


I 

n | 


L -JL _.J 


m, íi - 1 


- Aa - 


in + 1 * n 


iii- ] 


m+ ] 


FIEURA 5-49 

Elemento de volmnen de un nodo 
interior general (m, n) para 
conduceión bidimensional eu régimen 
transìtorio, en eoordenadas 
rectangulares. 


Conducción bidimensional de caior 
en régimen transitorio 

Considere una región rectangular en la que la conducción de calor es signifi- 
cativa en las direcciones x y y, y considere una profundidad unitaria de As — 
1 en la dirección Z- Se puede generar calor en el medio con una velocidad de 
é(x, y, f), la cual puede variar con el tiempo y la posición, si se supone que la 
conductividad térmica k del medio es constante. Ahora divida el plano x-y de 
la región en una malla rectangular de puntos nodales espaciados con una se- 
paración A_r y Av en las direcciones xy y, respectivamente, y considere un 
nodo interior general (m, «) cuyas coordenadas son x — màx y y = «Ay. 
como se muestra en la figura 5-49. Dado que el elemenlo de volunicn centra- 
do en torno del nodo interior general (m, n) comprende conducción de calor 
desde los cuatro lados (derecho, izquierdo, superior e inferior), y el elemen- 
to de volumen es V den , eilt0 = A.v X Ay X 1 = AxAy, ta formulación en diferen- 
cias finitas en régimen transitorio para un nodo de ese tipo se puede expresar 
sobre la base de la ecuación 5-39 como 


kàv 


7 * _ T T _ rp flp _ rjr* 

* m — 1, n . * in, n + I ' m, n , . . *ni + I. n ‘ m.n 


A.y 


+ kàx ■ 


Av 


+ JtAv 


+ kAx ^ y + è,„ „ AxAy = pAxAy c p 


Ax 

7 "i+1 _ qri 
1 n ì 1 m 

A/ 


(5-56) 


Cuando se toma una malla cuadrada (Av = Ay = /) y se divide cada término 
entre k da, después de simpliftcar, 

T m —i, r + T m + „ + r m . n+ , + r„, „ _, - 4r„, „ + ~~ = T; " + '~ T; " cs-s7> 


donde, una vez más, a = k/pc p es la difusividad térmica del material y r = 
aAi/i 2 es el número adimcnsional de malla dc Fourier. Esto tambicn se pue- 
de expresar en términos dc las temperaturas en los nodos vecinos en la si- 
guienle forma, la cual es fácil de rccordar: 


De nuevo, el primer miembro de esta ecuación es simplemente la formulación 
en diferencias finitas para el caso de estado estacionario, como era de espe- 
rarse. Asimismo, todavía no se ha presentado la formulación explícita o implí- 
cita, puesto que no se indicó el ìntervaJo de tiempo en el primer miembro de 
la ecuación. Ahora se obtiene la formulación explícita en diferencias fmitas al 
expresar el primer miembro en el paso i de tiempo como 


Si se expresa el primer miembro en el intervalo de tiempo i + I en lugar del 
i, daría la formulación implícita. Esta ecuación se puede resolver expUcita- 
mente para la nueva temperatura TltiL para dar 


T^ = t(T/ % 


izquicvJ« ^vujierinr + fdvsrechu + TU»J + (1 - 4t) ^ nudn + ‘V 


“ IVHÌO^ 


(5-60) 


para todos los nodos interiores (m, n), donde m = 1 , 2, 3,..., M - 1 y n = 1 , 
2, 3,.... N - 1, en el medio. En el caso de que no haya generación de calor 
y r = 4 , la formulación explícita en diferencias finitas para un nodo interior 
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general se redlice a 7^ n0 j 0 (T^quierda ^s U pcrio r 7j crec ha •^'inferior)/4 , » ^ cual 
tiene la interpretación de que la temperatura de un nodo interior en el nuevo 
intervalo de tiempo es simplemente el promedio de las temperaturas de sus 
nodos vecinos en el intervalo de tiempo anterior (figura 5-50). 

E1 criterio de estabilidad que requiere que el coeficiente de T‘ t en la expre- 
sión Tj * 1 sea mayor o igual a cero para todos los nodos es igualmente válido 
para los casos bidimensionales o tridimensionales y limita en forma severa el 
tamaiio del intervalo de tiempo A t que se puede usar con el método explícito. 
En el caso de transferencia de calor bidimensional en régimen transitorio, en 
coordenadas rectangulares, el coeficiente de Tj n en la expresión Tì n 1 es 1 — 4r 
y, por tanto, en este caso el criterio de estabilidad para todos los nodos interio- 


Intervalo 

de tiempo ii ^0°C 


20°C 


Nodo 


t :„ 4o°c 


10°C 


Intcrvalo 


res es l — 4r > 0, o bien, 

de tiempo / + 1 : < 


r _ aA/ J[ (nodos interiores, transferencia de calor (5 61) 

I 2 “4 bidimensional en coordenadas rectangulares) 

t /+1 

1 m 

25°C 

donde A.v = A y = /. Cuando se conoce el material del medio y, por tanto, 
su difusividad térmica a y se especifica el valor del tamano / de la malla, se 

Nodo 

m 


puede determinar el valor más grande admisible del intervalo de tiempo A t a 
partir de la relación antes dada. Una vez más, los nodos frontera en los que 
interviene convección y/o radiación son más restrictivos que los interiores y, 
por consiguiente, requieren intervalos de tiempo más pequenos. Por lo tanto, 
debe usarse el nodo frontera más restrictivo en la determinación del intervalo 
de tiempo máximo admisible A t cuando se resuelve un problema en régimen 
transitorio con el método explícito. 

La aplicación de la ecuación 5-60 a cada uno de los (M — 1) X (/V — 1) no- 
dos interiores da (M — 1) X (/V — 1) ecuaciones. Las ecuaciones restantes se 
obtienen mediante la aplicación del método de los nodos frontera a menos, por 
supuesto, que las temperaturas de frontera se especifiquen como constantes. 
E1 desarrollo de la formulación en diferencias finitas en régimen transitorio de 
los nodos frontera en los problemas bidimensionales (o tridimensionales) es 
semejante al que se realiza en el caso unidimensional discutido al principio. 
De nuevo la región se divide entre los nodos mediante la formación de ele- 
mentos de volumen en torno a estos últimos y se escribe un balance de ener- 
gía para cada nodo frontera con base en la ecuación 5-39. Esto se ilustra en el 
ejemplo 5-7. 


FIGURA 5-50 

En el caso de que no haya generación 
de calor y r = la temperatura de un 
nodo interior en el nuevo intervalo de 
tiempo es el promedio de las 
temperaturas de sus nodos vecinos en 
el intervalo de tiempo anterior. 


EJEMPLO 5-7 Conducción de calor bidimensional en régimen 
transitorio en barras en L 


Considere la transferencia de calor bidimensional en régimen transitorio en un 
cuerpo sólido con forma de L que se encuentra inicialmente a una temperatura 
uniforme de 90°C y cuya sección transversal se da en la figura 5-51. La con- 
ductividad y difusividad térmicas del cuerpo son k = 15 W/m • °C y a = 3.2 x 
10 -6 m 2 /s, respectivamente, y se genera calor en el cuerpo con una razón de 
è = 2 x 10 6 W/m 3 . La superficie izquierda del cuerpo está aislada y la inferior 
se mantiene a una temperatura uniforme de 90°C en todo momento. En el ins- 
tante t = 0, toda la superficie superior se sujeta a convección hacia el aire am- 
biente que está a f a = 25°C f con un coeficiente de convección de h = 80 
W/m 2 • °C, y la derecha se sujeta a flujo de calor con una velocidad uniforme de 
q R = 5 000 W/m 2 . La red nodal del problema consta de 15 nodos igualmente 
espaciados con Ax = Ay = 1.2 cm, como se muestra en la figura. Cinco de los 
nodos están en la superficie inferior y, por tanto, se conocen sus temperaturas. 
Mediante el método explícito, determine la temperatura en la esquina superior 
(nodo 3) del cuerpo después de 1 , 3, 5 , 10 y 60 min. 


Convección 



Red esquemática y nodal para el 
ejemplo 5-7. 
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SOLUCIÓN Éste es un problema de transferencia de calor bidímensíonal en ré- 
gimen ìransìtorío en coordenadas rectangulares, y se resolvió en el ejemplo 5-3 
para el caso de estado estacionarìo. Por lo tanto, la solución de este problema 
en régímen transitorío debe aproximarse a ia solución para el caso de estado es- 
tacionario cuando ei tiempo es suficientemente grande. Se dice que la conduc- 
tívidad térmìca y la razón de generación de calor son constantes, Se observa 
que todos los nodos son frontera excepto el 5, que es interior. Por lo tanto, se 
tendrá que apoyar en los balances de energía con el fin de obtener las ecuacío- 
nes en díferencias finitas, La regíón se dìvide entre los nodos de manera equi- 
tativa, como se muestra en la figura 5-5l t y las ecuaciones explícítas en di- 
ferencias fìnitas se determinan con base en el balanee de energfa para el easo 
en régímen transitorio, expresadas eomo 




2 à‘ 

Todos los lados 


+ èv t 


ekmeDto 


= P v t 


elemento L p 



Las cantidades h r è y q R no cambian con eì tiempo y f por tanto, no se necesita 
usar el superíndice / para ellas. Asimìsmo, las expresíones de los balances de 
energía se simplifican mediante las defìniciones de la difusivídad térmíea, a = 
kipc p , y del número adímensional de malla de Fourier, r = aàtíì 2 , donde àx = 
ày = L 


à) Nodo 1 b) Nodo 2 

FIGURA 5*52 

Esquemas para los balances de energía 
sobre los elementos de volumen de los 
nodos 1 y 2. 


a) Nodo 1. (Nodo frontera sujeto a convección y aislamiento, figura 5-52a) 


h~(T x 


T{) + k 


A yTÍ 


Ax 


+ k 


AxTi-n 

2 Ay 
, . Ajc Ay 

+ e 'TT = p 


Ax Ay T{ + ' - T{ 


2 2 


At 


A! dívidir entre kJ4 y simplificar, 


2 h[ 
k 


èj 2 

(T x - T() + 2(T{ - T() + 2(Tj - T{) + — = 



en la cual se puede despejar T( +l para dar 


rr - (l - 4r - 2 ,f) Tì + 2 t (« + 7J + f T. + 


b ) Nodo 2. (Nodo frontera sujeto a convección, figura 5-526) 


Ay Ti - Ti Tí - Ti 


Ay Tj - T{ 


+ k - 7 - + èìAx-z- = pAx -+■ c. 


2 Ax 


Ay 

2 


Ay Tf'-Ti 


2 '■<> Ai 


Ai dividir entre k!2, simplificar y despejar 72 +1 da 


Ti + ' = (l - 4 t - 2t j j T4 + r [t{ + T{ + 2T{ + ?j-T* + 
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c) Nodo 3. (Nodo frontera sujeto a convección sobre los dos lados, figura 5-53a) 


/! (t + t) (7 “ " T *> + k 


A x TL-Tj 
2 Ay 


+ k 


A yTj — Ti . A.vAy A.v Ay T{ 1 7^ 


2 2 p 2 2 


2 Ax 

Al dividir entre A/4, simplificar y despejar 73 +1 da 


A/ 


r 3 i+ ' = (l - 4r - 4r y j Tj + 2r + 7^ + 2 jT*+jP) 



á) Nodo 3 6) Nodo 4 

FIGURA 5-53 

Esquemas para los balances de energia 
sobre los elementos de volumen de los 
nodos 3 y 4. 


d) Nodo 4. (Sobre la frontera aislada y se puede tratar como un nodo interior, 
figura 5-53 b.) Dado que T l0 = 90°C f la ecuación 5-60 da 


(t{ + 2TÍ + 90 + -y^! 


Tt' = (1 - 4t) Ti + r T{ + 27j + 90 + 


e) Nodo 5. (Nodo interior, figura 5-54a.) Dado que T n = 90°C, la ecuación 
5-60 da 


Ti + ' = (1 - 4t) Ti + t [rì + Tí + TÌ + 90 + 
f) Nodo 6. (Nodo frontera sujeto a convección sobre los dos lados, figura 5-54 b) 


/Ax Av\ Ay Tj-Ti T{ 2 - T,; lA 

h [T + t) (7 “ " Tí) + k T TT + + kAy 

, AxTj-n , . 3A.vAy _ 3A.vAy Tf' - ^ 


7~j - n 

A.v 


2 Ay 


+ 4- 


= P- 


A t 


Al dividir entre 3k/4 f simplificar y despejar da 



a) Nodo 5 b) Nodo 6 

FIGURA 5-54 
Esquemas para los balances de energía 
sobre los elementos de volumen de los 
nodos 5 y 6. 


rr ' = (l-4r-4r 




hl. 


è 6 r-i 

2Tj + ATÌ + 2Tj + 4 X 90 + 4 j T* + 3 -j- 
g) Nodo 7. (Nodo frontera sujeto a convección, figura 5-55) 


Av Tj - Tj T{, - Tj 
/íAx(T m - Tj) + k — + kAx -^ 1 


. , Ay Tj - Tj , . A Ay_ A Ay Tj + '- Tj 
+ k 2 Ax + €lAx 2 pAx 2 Cp At 


Al dividir entre /c/2, simplificar y despejar Tỳ +1 da 


Tj + ' = — 4t — 2t j j Tj + t[tÌ + Tj + 2X90 + y-T x + ] 



FIGURA 5-55 

Esquemas para los balances de energía 
sobre los elementos de volumen de los 
nodos 7 y 9. 
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h) Nodo 8. Este nodo es idéntico ai 7 y su formulación en diferencías finitas se 
puede obtener de la correspondiente al nodo 7, ai desplazar los números de no- 
dos en 1 (es decir, reemplazar eí subíndice m por eí m+ 1), Esto da 




2 hl. 


è s r- 


Tj + t§ + 2X90 + — T„ + -j- 


i) Nodo 9. (Nodo frontera sujeto a convección sobre ios dos lados, figura 5-55) 


. Ax _k . . &y , Ax T h - Tj 
h — (T„~ Tj) + q R — k~^ - 


kAy Tj- Tj , Ajt A y _ Ax T í +1 - T 9 
- + evTT _ PTTCp - 


2 Ax 

A! dívidir entre /r/4 f simplificar y despejar 7g +1 da 

hl 


+ ! - ^ _ 4t - 2 tj j Tj + 2 t{tì + 90 + + J T a + 


ègl 2V ' 

2/T, 


Con esto se completa la formulación en diferencias finitas del problema. Ense- 
guida se necesita determinar el límite superior del intervalo de tiempo Af a par- 
tir dei criterio de estabilidad, el cual requiere que el coeficiente de Tj, en la 
expresión Tj, + 1 (el coeficiente prìmario) sea mayor o igual a cero para todos los 
nodos. En este caso, el coeficiente prìmario más pequeńo en las nueve ecuacio- 
nes es el de 73 en la expresión y, por tanto, el criterio de estabilídad para este 
problema se puede expresar como 

hì 1 . í 2 

1 - 4 T - 4t — > o -+ t <-=- Ar <-=- 

t 4(1+ hilk) 4ot(l + hl/k) 

puesto que r = aAt/l 2 . Ai sustítuir las cantidades dadas, se determína que ei 
valor máximo admísible del paso de tiempo es 

_ (0.012 m) 2 _ 

' ' ~ 4(3.2 X 10 -6 m 2 /s)[l + (80 W/m 2 ■ °C)(0.012 m)/(15 W/m ■ °C)] _ 10 6 s 

Por lo tanto, para resolver este problema, se puede usar cuaiquier paso de tiem- 
po menor que 10.6 s. Por conveniencia, se elige que el intervalo de tiempo sea 
A t = 10 s, Entonces el número discreto de Fourier queda 


gAí (3.2 X IQ~ 6 m 2 /s)(10 s) 
l 2 ~ (0.012 m) 2 


0.222 


(para Af = 10 s) 


Al sustituìr este valor de t y el de las otras cantidades dadas, se simplifican las 
ecuaciones desarrolladas en diferencias finìtas en régimen transitorio, para dar 

7’/ +1 = 0.08367/ + 0.444(7/ + 7/ + 11.2) 

Tj +1 = 0.08367/ + 0.222(7/ + 7/ + 27/ + 22.4) 

Tj* 1 = 0.05527/ + 0.444(7/ + Tj + 12.8) 

Tj +Ì = 0.1127/ + 0.222(7/ + 27/ + 109.2) 

7/ +1 = 0.1127/ + 0.222(7/ + 7/ + 7/ + 109.2) 
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U + l = 0.09317(5 + 0.074(27j + 4 7j +27j + 424) 

7} + l = 0.08367,' + 0.222(7<j + 7<j + 202.4) 

TÌ + ' = 0.08367^ + 0.222(7} + 7<j + 202.4) 

7^ + l = 0.08367^ + 0.444(7á + 105.2) 

Mediante la condición inicial específica como la solución en el instante t = 0 
(para / = 0), al barrer a través de estas nueve ecuaciones se obtiene la solución 
a intervalos de 10 s. Se determina que la solución en el nodo de la esquina su- 
perior (nodo 3) es 100.2, 105.9, 106.5, 106.6 y 106.6°C, en los instantes 1, 
3, 5, 10 y 60 min, respectivamente. Note que las tres últimas soluciones son 
prácticamente idénticas a la solución para el caso de estado estacionario obte- 
nida en el ejemplo 5-3. Esto indica que se alcanzan las condiciones estaciona- 
rias en el medio después de transcurridos más o menos 5 min. 


TEMA DE INTERÉS ESPECIAL* 


Control del error numérico 

Una comparación de los resultados numéricos con los resultados exactos 
para la distribución de temperatura en un cilindro mostraría que los prime- 
ros son aproximados y pueden estar o no suficientemente cercanos a los va- 
lores de la solución exacta (verdadera). La diferencia entre una solución 
numérica y la exacta es el error en el que se incurre en la solución numé- 
rica y tiene como origen principal dos fuentes: 

• E1 error de discretización (también llamado error por truncamiento o 
de fonmdacióì i), en el cual se incurre por las aproximaciones usadas en 
la formulación del método numérico. 

• E1 error por redondeo, en el cual se incurre por el uso de la computa- 
dora de un número limitado de cifras significativas y que redondea (o 
recorta) en forma continua los dígitos que no puede conservar. 

Enseguida se discuten los dos tipos de errores. 

Error de discretización 

E1 error de discretización en el que se incurre en los métodos numéricos se 
debe al reemplazo de las derivadas por diferencias en cada paso, o bien, la 
distribución real de temperatura entre dos nodos adyacentes por un seg- 
mento rectilíneo. 

Considere la variación de la solución de un problema de transferencia de 
calor en régimen transitorio con el tiempo en un punto nodal especificado. 
Tanto la solución numérica como la real (exacta) coinciden al principio del 
primer intervalo de tiempo, como es de esperarse, pero la primera se desvía 
de la segunda a medida que se incrementa el tiempo /. La diferencia entre 
las dos soluciones en t = A/ se debe sólo a la aproximación en el primer in- 
tervalo de tiempo y se llama error local de discretización. Se podría espe- 
rar que la situación empeore con cada intervalo, puesto que en el segundo 
intervalo se usa el resultado erróneo del primer paso como punto de parti- 
da y se anade un segundo error local de discretización en la parte superior 


*Se puede pasar por alto esta unidad, sin pérdida de continuidad. 
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Eirores local y global de 
díscretízación dei método de las 
dìferencias fìnitas en el tercer 
intervalo de tiempo, en un punto nodal 
especificado. 


de él, como se muestra en la íigura 5-56. La acumuíación de los errores lo- 
cales de discretìzación continúa al aumentar el número de escalones de 
tiempo y ? en cualquier intervalo, el error total de discretización se llama 
error global o acumulado de dìscretìzacìón. Notc quc en el prímer intervalo 
de tiempo los errores local y global de discretización son ìdénticos. Por lo 
comun este últiino aumenta al incrementarse el número de intervalos, pero 
puede ocurrir lo opuesto cuando la función solucìón cambia con frecuencia 
de dirección, lo que da lugar a errores locales de discretización de signos 
opuestos, los cuales tienden a cancelarse entre sí. 

Para tener una idea acerca de la magnitud deì error local de discreti- 
zación, considere ei desarrollo de las series de Taylor de la tempèratura en 
un punto nodaì m especificado en el instante t h 


T(x m , /, + Aí) = T(x,„, /,) + A/ 


dT(x m ,ti) i d 2 T(x m , /,) 

+ 2 i( -S^ + 


(5-62) 


La formulación en diferencias finitas de la derivada con respecto al tiempo 
en el mismo punto nodal se expresa como 


dT(x m , tb T{x mv tj + A t) - T(x mí í ( ) T, 


r-|- I _ 


dt 


àt 


A t 


(5-63) 


o bien, 


T(x mt f ( + Af) = T(x mì f ( ) + Af 


dT(x„ r $ 
Òt 


(5-64) 


lo cual se asemeja al desarrollo de las seńes de Tayíor terminado después 
de los dos primeros términos. Por lo tanto, los términos tercero y posterio- 
res en el desarrollo de las series de Taylor representan el error que se come- 
te en la aproximación en diferencias finitas. Para un lapso de tiempo 
suficientemente pequeno, estos términos decaen con rapidez, a medida que 
se inerementa el orden de la derivada, y sus contribuciones se vuelven ca- 
da vez más y más pequeíias. E1 primer término despreciado en el desarro- 
llo de ìas series de Taylor es proporcional a A t 1 y, por tanto, el error local 
de discretización de esta aproximación, el cual es en el que se incurre en 
cada paso, también es proporcional a Af 2 . 

E1 error local de discretizacìón es el error de formulación asocìado con 
un solo paso y da una idea acerca de la precisìón del mctodo usado. Sin em- 
bargo, los resultados solución que se obtienen en cada paso, excepto en cl 
primero, contienen el error acumulado hasta ese punto y el eiror local por 
sí solo no tiene mucho significado. Lo que en realidad se necesita conocer 
es cl error global de discretización. En el peor de los casos, el eixor acumu- 
lado de díscretízación después de 1 intervalos de tiempo, durante un perio- 
do f 0 es í(A0 2 — (tofAt)(àf) 2 = f 0 Af ? el cual es proporcional a Af. Por tanto, 
se concluyc que el error local de discretización es proporcional al cuadra- 
do del interyálo Af 2 , mientras qne el error global de discretizacìón es pro- 
porcional ai A t. Por lo tanto, entre menor sea el tamano de ia malla {o el 
tamano del intervalo de tiempo en los problemas en régimen transitorio) 
más pequeho es el error y, por consiguiente, más exacta es la aproximación, 
Por ejemplo, reducir a la mitad el tamano del intervalo reducirá el error 
global de discretización a la mitad. Con base en ia discusión anterior, debe 
quedar claro que se puede minimízar el error de discretización al decrecer 
el tamaho del intervalo, en el espacio o en el tiempo, tanto como sea posi- 
ble. E1 error de discretización tiende a ccro conforme las diferencias, como 
Ax y Aí, tienden a diferenciales, como dx y dt . 
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Error por redondeo 

Si se tuviera una computadora que pudiera conservar un número infínito de 
dígitos para todos !os números, la diferencia entre la solución exacta y la 
aproximada (numérica) en cualquier punto se debería por completo al error 
de discretización. Pero se sabe que toda computadora (o calculadora) 
representa números mediante un número finito de cifras significativas. E1 
valor predeterminado del número de dígitos significativos para muchas 
computadoras es de 7, lo cual se conoce como precisión senciila. Pero el 
usuario puede realizar los cálculos mediante 15 dígitos significativos para 
los números si lo desea, lo cual se menciona como precìsión doble. Por su- 
puesto, realizar cálculos con precisión doble requerirá más memoria de 
compuíadora y un tiempo más largo de ejecución. 

En el modo de precisión sencilla con siete dígitos significativos una compu- 
tadora registra el número 44 444.666666 como 44 444.67 o 44 444.66, de- 
pendiendo del método de redondeo que use. En el primer caso se dice que los 
dígitos en exceso se redondearon hasta el entero más cercano, mientras que 
en el segundo caso se dice que se recortaron. Por lo tanto, los números a = 
44 444.12345 y b = 44 444.12032, son equivalentes para una computadora 
que realiza cálculos mediante siete dígitos significativos. Una computado- 
ra de ese tipo daría a - b = 0, en iugar dei valor verdadero de 0.00313. 

E1 error debido a la conservación de un número limitado de dígitos du- 
rante los cálculos se llama error por redondeo. Éste tiene naturaleza alea- 
toria y no existe una manera fácil y sistemática de predecirlo. Depende del 
número de cálculos, del método de redondeo, del tipo de computadora y 
hasta de la secuencia de los cálculos. 

En álgebra, el lector aprendió que a + h + c = a + c + b, lo cual pare- 
ce bastante razonable. Pero esto no se cumple necesariamente para los 
cálculos realizados con una computadora, como se demuestra en la figura 
5-57. Note que el cambio en la secuencia de los cálculos condujo a un 
error de 30.8% en sólo dos operaciones. Si se considera que cualquier 
problema significativo comprende miles o incluso millones de esas ope- 
raciones realizadas en secuencia, se observa que el error acumulado por 
redondeo tiene el potencial de causar errores graves sin dar signos de 
advertencia. Los programadores experimentados están muy conscientes 
de este peligro y estructuran sus programas para impedir cualquier acumu- 
lación de error por redondeo. Por ejemplo, es mucho más seguro multipli- 
car un número por 10 que sumarlo 10 veces. Asimismo, es mucho más 
seguro empezar cualquier proceso de adición con los números más peque- 
òos y continuar con los más grandes. Esta regla es, en particular, importante 
al evaluar series con un gran ntimero de términos con signos alternantes. 

E1 error por redondeo es proporcional al número de cálculos realizados du- 
rante la solución. En el método de las diferencias finitas, eí número de eálcu- 
los se incrementa conforme decrece el tamano de la malla o el del paso. Por 
ejemplo, al reducir el tamaiio de la malla o del intervalo de tiempo a la mitad, 
se duplicará el número de cálculos y, por consiguiente, el error acumulado 
por redondeo. 

Control del error en los métodos 
numéricos 

EJ error total en cualqoìer resultado obtenido por un método numérico es la 
suma del error de dìscretìzacìón, el cual decrece al dísmimiir el tamano del 
ìntervalo, y el error por redondeo , el cual se incrementa cuando decrece el 
tamano del ìntervalo, como se muestra en la figura 5-58. Por lo tanto, decre- 


Dado: 

a = l 777 777 
b = -7 777 776 
c = 0.4444432 
Hallar: D = a 4- b 4- c 

E — a + c + b 

Sohición: 

D — 7 777 777 - 7 777 776 + 0.4444432 
= 1 + 0,4444432 

- 1.444443 (Resultado correcto) 

E - 7 777 777 + 0.4444432 - 7 777 776 

- 7 777 777 - 7 777 776 

- 1.000000 (Con un error de 30.8%) 


FIGURA 5-57 

Operación arìtmética simple realízada 
con una computadora en precisión 
senciìla mediante siete dígitos 
significativos, que conduce a un error 
de 30.8% cuando se invìerte el orden 
de la operación. 



FIGURA 5-58 

A medìda que disminuye el tamano de 
Ja malla o el intervalo de tìempo, eì 
error de discretización decrece pero 
el debido al redondeo aumenta. 
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cer demasiado el tamano del intervalo con el fin de obtener resultados más 
precisos, en realidad puede resultar contraproducente y dar resultados me- 
nos exactos debido a un incremento más rápido en el error por redondeo. Se 
debe ser cuidadoso para no permitir que este último tipo de error se salga de 
control, evitando un gran número de cálculos con números muy pequenos. 

En la práctica no se conocerá la solución exacta del problema y, por 
consiguiente, no es capaz de determinar ia magnitud de! error en el que se 
incurre en el método numérico. Saber que el error global de discretización 
es proporcional a! tamano del intervalo tampoco es de mucha ayuda, ya 
que no se cuenta con una manera fácil de determinar el valor de la cons- 
tante de proporcionalidad. Además, el error globa! de discretización no tie- 
ne signifìcado por sí solo sin una estimación verdadera del error por 
redondeo. Por lo tanto, se recomiendan los siguientes procedimientos 
prácticos para valorar la precisión de los resultados obtenidos por un mé- 
todo numérico. 

• Inicie los cálculos con un tamańo razonable de malla Ax (y del 
intervalo de tiempo A r para los problemas en régimen transitorio) 
basado en la experiencia. A continuación, repita los cálculos me- 
diante un tamano de malla de Ax/2. Si los resultados obtenidos al 
reducir el tamano de malla a la mitad no difieren de manera sig- 
nificativa de los resultados obtenidos con el tamafío completo de 
malla, se concluye que el error de dìscretización está en un nivel 
aceptable. Pero si la diferencia es mayor que la aceptada, se tie- 
nen que repetir los cálculos mediante un tamano de malla de 
Ar/4, o incluso menor en las regiones de gradientes altos de tem- 
peratura. De esta manera, se continúa hasta que la reducción del 
tamano de malla a la mitad no cause cambios significativos en 
los resultados, lo cual indica que el error de discretización se ha 
reducido a un nivel aceptable. 

* Repita ios cálculos mediante la precisión doble, al mantener el 
tamaíio de malla (y el tamano del intervalo de tiempo en los pro- 
blemas en régimen transitorio). Si los cambios no son significati- 
vos, se concluye que el error por redondeo no es un problema. 

Pero si los cambios son demasiado grandes como para aceptarse, 
entonces se puede intentar reducir el número total de cálculos, 

al incrementar el tamano de la malla o cambiar el orden de los 
cálculos. Pero si el tamano mayor de malla produce errores ina- 
ceptables de discretización, entonces se puede hallar un término 
medio razonable. 

Siempre se debe tener presente que los resultados obtenidos por cual- 
quier método numérico pueden no reflejar algunos puntos conflictivos en 
ciertos problemas que requieren una consideración especial, como los pun- 
tos o zonas caliemes de los gradìentes altos de temperatura. Los errores que 
parecen razonables en forma global pueden ser considerables en ciertos lu- 
gares. La anterior es otra razón para repetir siempre los cálculos por lo me- 
nos dos veces con diferentes tamaftos de malla, antes de aceptarlos como la 
solución del problema. La mayor parte de los paquetes comerciales de soft- 
ware cuentan con rutinas integradas que vanan el tamano de la malla según 
sea necesario para obtener soluciones muy precisas. Pero es una buena 
práctica de ingeniería estar conscientes de cualesquiera trampas potencia- 
ìes de los métodos numéricos y examinar los resultados obtenidos con un 
ojo crítico. 
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RESUMEN 


Los métodos analíticos de solución están limitados a proble- 
mas muy simplificados en configuraciones geométricas sim- 
ples y con frecuencia resulta necesario usar un método 
numérico con el fin de resolver los problemas del mundo real 
con configuraciones complicadas o condiciones térmicas no 
uniformes. E1 método numérico de las diferencias finitas se ba- 
sa en el reemplazo de las derivadas por diferencias, y se obtie- 
ne la formulación en diferencias fínitas de un problema de 
transferencia dc calor mediante la sclección de un número su- 
ficiente de puntos en la región. conocidos como puntos noda- 
les o nodos, y al escribir balances de energía en los elementos 
de volumen localizados en tomo a los nodos. 

Para la transferencia de calor en estado estacionario el ba- 
lance de energía se puede expresar en general como 

2 Q + èV e \ emenlo = 0 

Todo* los Itulos 


La formulación en diferencias fìnitas de los problemas de 
conducción de calor suelen conducir a un sistema de N ecua- 
ciones algebraicas en N temperaturas nodales desconocidas 
que necesitan resolverse en forma simultánea. 

La formulación en diferencias finitas de los problemas de 
conducción de calor en régirnen transitorio se basa en un ba- 
lance de energía en el que también se toma en cuenta la varia- 
ción del contenido de energfa del elemento de volumen durante 
un inten alo de tiempo A/. Los términos transferencia de calor 
y generación de calor se expresan en el instante de tiempo an- 
terior /, en el método explícito , y en el nuevo instante de tiem- 
po i + 1, en el método implícito. Para un nodo general //?, las 
formulaciones en difercncias finitas se expresan como 

Método explícito: 

2 Q' + è: B V clcnKn , 0 = pv clcmcnttl c„ - ' ~ T: " 

Todo.s los ludo.s tlt 


sea el problema unidimensional, bidimensional o tridimensio- 
nal. Por conveniencia en la formulación, siempre se supone 
que toda la transferencia de calor es hacia el elemento de volu- 
rnen, desde todas las superficies hacia el nodo a considerar, ex- 
cepto para el flujo específico de calor cuya dirección ya está 
determinada. Para algunas configuraciones geométricas la for- 
mulación en diferencias finitas para un nodo interior general en 
condiciones estacionarias se expresa como sigue: 

Conducción unidimensional en estado estacionario, 
en una pared plana: 

T m - | ~ T'm -1 _ .. 

(A.r) 2 * " 

Conducción bidimensional en estado estacionario, 
en coordenadas rectangulares 

T’.zqukrrda + ^supcnor + ^cierccha + ^mfenor “ 47", uxl(> + —j— = 0 

donde A.v es el espaciamiento nodal para la pared plana y A.v = 
Av = / es el espaciamiento nodal para el caso bidimensional. 
Las fronteras aisladas se pueden concebir como espejos en la 
formulación y, de este modo, los nodos sobre las fronteras ais- 
ladas se pueden tratar como interiores mediante imágenes es- 
peculares. 

La formulación en diferencias finitas en el nodo 0, en la 
frontera izquierda de una pared plana, para conducción de ca- 
lor unidimensional en estado estacionario, se puede expresar 
como 


T — t 

Qsupcrfìciciuiuicrda + ^ ^ (AAx/ 2 ) — 0 

donde AAa*/ 2 es el volumen del elemento de volumen, é 0 es la 
razón de la generación de calor por unidad de volumen, en x = 
0, y A es el área de transferencia de calor. La forma del primer 
término depende de la condición de ftontera en x = 0 (convec- 
ción, radiación, flujo específico de calor, etcétera). 


Método implícito: 


2 

Todos los lados 


+ è'V, 


m y elcmcnlo 


= pV d , 


lcmcnlo 


’T'i 4 - \ Ti 

1 ni 1 », 

A/ 


donde Tj n y T‘f 1 son las temperaturas en el nodo m en los ins- 
tantes tj = /A/ y / í+ , = (/ + 1)A/, respectivamente, y T/f 1 — 
T‘„ representa el cambio de temperatura del nodo durante el in- 
tervalo de tiempo A t entre los instantes de tiempo / e / + 1. Las 
formulaciones explícita e implícita que se dan aquf son bas- 
tante generales y se pueden usar en cualquier sistema de coor- 
denadas, sin importar que la transferencia de calor sea unidi- 
mcnsional, bidimensional o tridimensional. 

La formulación explícita de un nodo interior general para 
transferencia de calor unidimensional y bidimensional en coor- 
denadas rectangulares se puede expresar como 

Caso unidimensional: 

TÌ, + l = t(TÍ ,+ U + ] ) + (1 - 2r) Tí + r 


Caso bidimensional: 


^nodo T( ^izquicrJa + ^supcnor + ^derecha + ^inferior) 




èL„tJ 2 


donde 


T 


qA/ 

A.v 2 


es el número adimensional discreto de Fourier y a = kJpc p es 
la difusividad térmica del medio. 

E1 método implícito es inherentemente estable y se puede 
usar cualquier valor de A/ como el inter\ r alo de tiempo. E1 valor 
más grande del intervalo de tiempo A/ en el método explícito 
queda limitado por el criterio de estabilidad , expresado como: 
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ios coeficimtes de rodas las Tj n en las expresiones T}* 1 (Uama- 
dos coeficientes primarios) deben ser mayores o ìguales a ce- 
ro para lodos ios nodos m. E1 valor máximo de At se deiermina 
mediante ía aplicación del cnterio de estabilidad a ìa ecuadón 
con el coeficiente primario más pequeno, dado que es el más 


restrìctìvo, Para los problemas con temperaturas o flujos de ca- 
lor especiTtcos en lodas las fronteras, el cdterio de estabilidad 
se poede expresar como r ^ ^ para los pmbkmas unidimem 
sionales, y r ^ J. para los bidimensionales, en coordenadas 
rectangulares. 
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PROBLEMAS* 


£por Qué los métodos numéricos? 

5-H' ^Cuáles son las limitacìones de los métodos analíticos 
de resolución? 

5-2C ^En qué difìeren los métodos numéricos de resolución 
con respecto a los analíticos? ^Cuáles son las ventajas y ìas 
desventajas de los métodos numéricos y los analíticos? 

5-JC ^Cuál es la base del método de balance de energía? ^En 
qué dìfiere con respecto al método formal de las dìferencias 
fínitas? Para una red nodal específtca, ^estos dos métodos con- 
ducìrán al mismo conjunto o a conjuntos diferentes de ecua- 
ciones? 

5- U_ Considere un problema de eonducción de calor que se 
puede resolver analíticamente. al resolver ta ecuación diferen- 
cial que rige y mediante las condiciones de frontera, o numcri- 
camente por medio de un paquete de software del que disponga 


fr Los problemas designados por una "C If son preguntas de concepto 
y se alienta a los estudiantes a darles respuesta. Los designados 
por una "l" están en unidades íngiesas y los usuarios del Sl pueden 
ignorarfos. Los problemas con un icono de CD-EES, ®, se 
resueìven mediante el EES, y las soluciones compfetas, junto con 
estudios paramétricos T se incluyen en el CD que acompaha a este 
texto, Los problemas con un icono de computadora-EES, ©,son de 
naturaleza detaliada y se pretende que se resuelvan con una 
computadora, de preferencia usando el software EES que 
acompaha a este texto. 


en su compuiadora. t,Que procedimiento utilizaría para resol- 
verdicho problema? Explique su razonamiento. 

5-5C Dos ingenieros dcben resolver un problema real de 
transferencia de calor en una fábrica. E1 ingemero A establece 
las suposiciones simplificadoras necesarias y lo resuelve analf- 
ticamente, mientras que el ingeniero B lo resuelve numérica- 
meme mediante un poderoso paquete de softwarc. E1 ingeniero 
A afírma que ha resuelto el problema con exactitud y, por con- 
siguiente, sus resuliados son muy buenos, en tanto que el B 
afírma que uttlizó un modelo más realisla y, como consecuen- 
cia, los suyos son mejores, Para resolver la disputa, se le pide 
al lector que resuelva el problema en forrna experimental en un 
ìaboratorio, i,A cuál de ìos dos ingenieros piensa el lector que 
los experimentos le darán la razón? ExpHque. 

Formulacíóa en díferencias finitas de ecuaciones 
diferenciales 

5-6C Defma estos térniinos usados en la formulación en di- 
ferencias fínitas; nodo t malla (red nodal) T elemenio de volu- 
men, espaciamiento nodal y ecuación en diferencias. 

5-7 Considere tres nodos consecutivos n — 1 . n, n + 1 en ima pa- 
red plana. Mediante la forma en diferencias frnítas dc la primera 
derivada en los puntos medios, demuestre que la forma en dífe- 
rencias fmitas de la segunda derivada se pucde expresar como 

r HM -2 r, + r„., 

Aa j 
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5-8 La formulación en diferencias finitas de la conducción bi- 
dimensional de calor en estado estacionario en un medio con 
generación de calor y conductividad térmica constantes está da- 
da por 

- 27-,,,,, 4- T m+Í „ ~ 2T m „ + 

A.x~ Ar 

+ ^=0 

en coordenadas rectangulares. Modifique esta ecuación para el 
caso tridimensional. 

5-9 Considere la conducción de calor unidimensional en esta- 
do estacionario en una pared plana con gcneración de calor va- 
riable y conductividad térmica constante. La red nodal del 
medio consta de los nodos 0, 1 1 2, 3 y 4, con un espaciamiento 
nodal uniforme de Ax. Mediante la forma de diferencias finitas 
de la primera derivada (no el enfoque del balance de energía), 
obtenga la fonnulación en diferencias finitas de los nodos fron- 
tera para el caso de flujo de calor uniforme q 0 en la frontera iz- 
quierda (nodo 0) y convección en la frontcra derecha (nodo 4), 
con un coeficiente de convección de h y una temperatura am- 
biente de 7*. 

5-10 Considere la conducción de calor unidimensional en es- 
tado estacionario en una pared plana con generación de calor 
variable y conductividad térmica constante. La red nodal del 
medio consta de los nodos 0, 1,2, 3.4 y 5, con un espaciamicn- 
to nodal uniforme de A.v. Mediante la forma de diferencias fi- 


nitas de la primera derivada (no el enfoque del balance de ener- 
gía), obtenga la formulación en diferencias finitas de los nodos 
frontera para el caso de aislamiento en la frontera izquierda (no- 
do 0) y radiación en la frontera derecha (nodo 5), con una emi- 
sividad de e y una temperatura de los alrededores de ^Alred- 

Conducción unidimensional de calor en estado 
estacionario 

5-11C Explique cómo se obtiene la forma de difcrencias fini- 
tas de un problema de conducción de calor por el método del 
balance de energía. 

5-12C En la formulación del balance de energía del método 
de las diferencias finitas se recomienda que se suponga que to- 
da la transferencia de calor en las fronteras del elemento de vo- 
lumen sea hacia este último, incluso para la conducción de calor 
en estado estacionario. <,Es una recomendación válida aun cuan- 
do parece violar el principio de conservación de la energía? 

5-13C ^Cómo se maneja una frontera aislada en la formula- 
ción en diferencias finitas de un problema? ^De qué manera di- 
fiere una recta de simetrfa con respecto a una frontera aislada en 
ese tipo de formulación? 

5-14C <,Cómo se puede tratar un nodo sobre una frontera ais- 
lada como uno interior en la formulación en diferencias finitas 
de una pared plana? Explique. 

5-15C Considere un medio en el que la formulación en dife- 
rencias finitas de un nodo interior general se da en su forma más 
simple como 


T„i -1 2T m 4- T m + j _ 

Ajv 2 k “ U 

a) i.La transferencia de calor en este medio es de estado esta- 
cionario o en régimen transitorio? 
h) ^La transferencia de calor es unidimensional, bidimensio- 
nal o tridimensional? 

c) ^Se tiene generación de calor en el medio? 

d) ^El espaciamiento nodal es constante o variable? 

e) ^,La conductividad térmica del medio es constante o varia- 
ble? 

5-16 Considere la conducción de calor en estado estacionario 
en una pared plana cuya superficie izquierda (nodo 0) se man- 
tiene a 30°C en tanto que la derecha (nodo 8) se sujeta a un tlujo 
de calor de 1 200 W/m 2 . Exprese la formulación en diferencias 
finitas de los nodos frontera 0 y 8 para el caso en el que no hay 
generación de calor. Asimismo, obtenga la formulación en dife- 


Aislamiento 



30°C 

(j 


No hay generación de calor 


Ajt 


01 2345678 


W 

1 200 —7 
m 


FIGURA P5-16 
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rendas finítas para ìa razón de ta transfereneia de ealor en la 
frontera izquierda. 

5-17 Considere la condueción de calor unidimensional en es- 
tado estacionario en una pared plana eon generación de calor 
variable y eonductividad térmica consiante. La red nodal del 
medío consta de los nodos 0, L 2, 3 y 4, con un espaciamiento 
nodal títiiforme de Ax. MedianLe ei enfoquc del balance de ener- 
gía, obtenga la formulación en diferencias fmitas de los nodos 
frontera para el caso de ilujo de calor uniforme q Q en la fronte- 
ra izquierda (nodo 0) y convección en !a frontera derecha (nodo 
4), con un coefìciente de convección de h y una temperatura 
ambienle de 7«. 

5- 1S Considere la conducción de calor unidimensionai en es- 
tado estacionario en una pared plana con generación de calor 
vartable y conductividad ténnica constante. La red nodal del 
medio consta de los nodos 0, I s 2,3,4 y 5. con un espaciamien- 
to nodal imiforme de Ax. Mediante el enfoque del balance de 
energía, obtenga la fomiiilación en diferencias fmitas de ìos no- 
dos frontera para el caso de aislamiento en ìa frontera izquierda 
(nodo 0) y radiación en la frontera derecha (nodo 4), con una 
emisividad de s y una temperatura de los alrededores de ^alrcd* 

5- 19 Considere la conducción de calor unidimensional en es- 
tado estacionario en una pared plana eon generación de calor 
varíable y conductividad térmìca constante. La red nodal del 
medìo consta de los nodos 0, L % 3, 4 y 5. con un espaciamien- 
to nodaì untforme de Áx. Mediante el enfoque del balance de 
energía, obtenga la formulación en díferencias fmitas del nodo 
frontera 0 sobre la frontera izquierda pai a el caso de convec- 
ción, radiación y flujo de calor combinados en esa frontera, con 
una emisìvídad de e, coeficiente de convección de h, tempera- 
tura ambiente de T*, temperatin a de los aírededores de ^alred > ? 
fìujo de calor uniforme de q Q . Asimismo. obtenga la formula- 
ción cn diferencias finìtas para la velocidad de la transferencia 
de calor en ía frontent derecha. 



5-2(1 Considere la conducción de calor unidimensional en es- 
tado estacionarío en una pared plana compuesla que consta de 
dos capas À y B en contacto perfecto en la interfase. En la pared 
no se tienc generación de calor. La red nodal del medio consta 
de los nodos 0, 1 (en la intcrfase) y 2, con un espaciamienlo no- 
dal uniforme de Ax. Mediante el enfoque del balance de energía 
oblenga la formtilaeión en difcrcncias íìnitas dc este probtema 
para eì caso de aislamiento en la frontera izquierda (nodo 0) y 
radiación en la Ifontcra derecha (nodo 2), con una emisivìdad 
de e y lemperaiLira de los alrededores de ^JÌífd' 


5-21 Considere la conducción de calor unidimensional en es- 
tado estacionario en una pared plana, con generación de calor y 
conduclivìdad térmica varíables. La red nodal del medio consta 
de los nodos 0, 1 y 2* con un espaciamiento nodal unifomie de 
Ax. Mediante el enfoque del balance de energía obtenga la for- 
mulación en dìferencias finitas de este problema para el caso de 
flujo de calor especffico q [} hacia la pared y coiivección en la 
frontera izquierda ( nodo 0), con un coeficienie de convección 
de h y temperatura ambiente de T m y radiación cn la frontera 
derecha (nodo 2), con una emisividad de e y temperatura de los 
alrededores de 



5-22 Considere la eonduccidn de calor unidimensional en cs- 
tado estaeionario en una aleta de pasador de diámetro constante 
D , con conductividad térmica constanle. La aleta pierde calor 
por convección hacia el aire ambíeme que eslá a T m cou un coe- 
ficieme de transferencia de calor de h , La red nodal de la aleta 
consta de los nodos 0 (en la base), 1 (a la mitad) y 2 (en la pun- 
taf con un espaciamiento nodal uniforme de Medianle el 
enfoque del balance de energía obtenga la formulación en dife- 
rencias fìnitas de este problema con el fitt de determtnar 7, y T 2 
para el caso de temperatura especifica en la base de la aleta y 
transfereneia de calor despreciable en ia pimta de la misma, Tt> 
das las temperaturas están en D C. 

5-23 Considere la conducción de calor unidimensional en es- 
tado estacionario en una aleta de pasador de dìámetro constante 
D , con conductividad tcrmica constante. La aleta pierde calor 
por convcccidn hacia eí aire ambiente que está a T^, con un coe- 
ficiente de convección de h, y por radiación hacia las superfì- 
cies circundantes que están a una temperatura promedio de 
Tairtíd* La red nodal de la aleta consta de los nodos 0 (en la base), 
1 (a la mitad) y 2 (en la punta). con un espaciamiento nodal uni- 



FIGURA P5-23 
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forme de Aa\ Mediante el enfoque del balance de energía, ob- 
tenga la formulación en diferencias finitas de este problenia con 
el fin de determinar T x y T 2 para el caso de temperatura especí- 
fica en la base de la aleta y transferencia de calor despreciable 
en la punta de la misma. Todas ias temperaturas están en °C. 

5-24 Considere una placa grande de uranio con un espesor de 
5 cm y conductividad térmica k = 28 W/m • °C, en la cual se 
genera calor de manera uniforme con una razón constante de 
è = 6 X 10 5 W/m 3 . Uno de los lados de la placa está aislado 
mientras que el otro está sujeto a convección hacia un medio 
ambiente a 30°C t con un coeficiente de transferencia de calor de 
/; = 60 W/m 2 • °C. Si considera seis nodos igualmente espacia- 
dos, con un espaciamiento nodal de 1 cm, a) obtenga la formu- 
lación en diferencias fmitas de este problema y b) determine las 
tempcraturas nodales en condiciones estacionarias mediante la 
solución de esas ecuaciones. 

5-25 Considere una aleta de aleación de aluminio (k = 180 
W/m • °C) de sección transversal triangular, cuya longitud es 
L = 5 cm. el espesor de la base es b = 1 cm y el ancho w en 
la dirección perpendicular al plano del papel es muy grande. La 
base de la aleta se mantiene a una tcmperatura de T 0 = 180°C. 
La aleta pierde calor por convección hacia el aire ambiente a 
T x = 25°C, con un coeficiente de transfcrencia de calor de h = 
25 W/m 2 • °C, y por radiación hacia las superfìcies circundantes 
que están a una temperatura promedio de r alred = 290 K. Me- 
diante el método de las diferencias finitas, con seis nodos igual- 
mente espaciados a lo largo de la aleta en la dirección jc t 
determine a) ias temperaturas en los nodos y b) la razón de la 
transferencia de calor desde la aleta para vv = 1 m. Totne la emi- 
sividad de la superfìcie de la aleta como 0.9 y suponga 
la existencia de transferencia de calor unidimensional en estado 
estacionario en ella. 



FIGURA P5-25 


5-26 Vuelva a considerar el problema 5-25. Mediante el 

software EES (o cualquier otro semejante), inves- 
tigue el efecto de la temperatura de la base de la aleta sobre la 
temperatura en la punta dc esta última y sobre la razón de la trans- 
ferencia de calor desde la propia aleta. Suponga que la tempera- 
tura de la base de la aleta varía de 100°C hasta 200°C. Trace 


gráficas dc la temperatura en la punta de la aleta y de la veloci- 
dad de la transferencia de calor en función de la temperatura en 
la base de la aleta y discuta los resultados. 

5-27 Considere una pared plana grande de espesor L = 0.4 m, 
conductividad térmica k = 2.3 W/m • °C y área superficial A = 
20 m 2 . E1 lado izquierdo de la pared se mantiene a una tempera- 
tura constante de 80°C t mientras que el derecho pierde calor por 
convección hacia el aire circundante a = 15°C, con un coe- 
ficiente de transferencia de calor de h = 24 W/m 2 • °C. Si se 
supone transferencia de calor unidimensional en estado estacio- 
nario y se toma el espaciamiento nodal de 10 cm, a) obtenga la 
formulación en diferencias finitas para todos los nodos, b) de- 
termine las lempcraturas nodales al resolver esas ecuaciones 
y c) evalúe la razón de la transferencia de caior a través de la 
pared. 

5-28 Considere la placa base de una plancha doméstica de 800 
W que tiene un espesor de L = 0.6 cm, área de la base de A — 
160 cm 2 y conductividad térmica de k = 20 W/m • °C. La super- 
ficie interior de la placa base está sujeta a un flujo de calor uni- 
forme generado por los calentadores internos de resistencia. 
Cuando se alcanzan las condiciones estacionarias de operación, 
se mide la temperatura de la superficie exterior de la placa que 
resulta ser de 85°C. Si descarta cualquier pérdida de calor a tra- 
vés de la parte superior de la plancha y se toma el espaciamien- 
to nodal de 0.2 cm, a) obtenga la formulación en diferencias 
finitas para los nodos y b) determine la temperatura de la super- 
ficie interior de la placa al resolver esas ecuaciones. 

Respuesta: b) 100°C 

Aislamiento 



5-29 Considere una pared plana grande de espesor L = 0.3 m. 
conductividad térmica k = 2.5 W/m • °C y área superficial A = 
12 m 2 . E1 lado izquierdo de la pared está sujeto a flujo de calor 
de q 0 = 350 W/m 2 al mismo tiempo que se mide la temperatura 
en esa superíicie, la cual resulta ser T 0 = 60°C. Si se supone 
transferencia de calor unidimensional en estado estacionario y 
se toma el espaciamiento nodal de 6 cm, a) obtenga la formula- 
ción en diferencias fínitas para los seis nodos y b) determinc la 
temperatura de la otra superficie de la pared al resolver esas 
ecuaciones. 

5-301 Una placa grande de acero que tiene un espesor de L = 
5 in, conductividad térmica de k = 7.2 Btu/h • ft • °F y una emi- 
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FIGURA P5-301 


sividud de e — 0.6 está tendida sobre el sudo. La superficie ex- 
puesia de la placa intercambia calor por convección con el aire 
ambiente a 7* ~ 80 C F, con un coeficiente promedio dc transfe- 
rencia de caìor de h ~ 3.5 Biu/h ■ ft 2 ■ °E así como por radiación 
coo el cielo abierto a una tempcratura equivalente de este ulti- 
mo de T ck \o = 510 R. La temperatura del suelo por debajo de 
una cierta profundidad (es decir 3 ft) no resulta afectada por las 
condiciones atmosférícas del exterior v permanece casi constan- 
te a 50°F en ese lugan La conduetívidad térmica del suelo se 
puede tomur como — 0*49 Btu/h * ft ■ °F y se puede supo- 
ner que la placa de acero está en contacto perfecto con el suelo. 
Sì se supone una transferencia de calor unidimensional en esta- 
do estacionario y se toman ìos espaciamientos nodales de 1 in en 
la pJaca y de 0.6 ft en el suelo, a) obtenga la formulación en di- 
ferencias fínitas para los í I nodos mostrados en la figura P5-30I 
y b ) determme ías temperaturas de las superfícies superìor e in- 
ferior de la placa al resolver esas ecuaciones. 

5-311 Repita el problema 5-30Ì descartando la transferenda 
de calor por radiación desde la superficie superior. 

Respuestas: b) 7 8.7°F t 78.4T 

5-32 Consídere una cuchara de acero inoxidable (k — 15. í 
W/m * X, & = 0.6) que está parcìalmente sumergida en agua 
hirviendo a 95°C en una cocina a 25 Ú C. La manija de la cucha- 
ra tiene una sección transversal de poco más o menos 0.2 cm X 
1 cm y se extiende 18 cm en el aire desde la superficie iibre del 
agua. La cuchara pierde calor por convección hacìa el aíre anv 
bìente con un coeficiente promedio de transferencía de calor de 
h = 13 W/m 2 * Ù C, así como por radiación hacia las superficies 
circundantes que eslán a una temperatura promedio de = 
295 K. Si se supone transferencia de calor unidimensional en 
estado estacìonario a lo largo de la cuchara y se toma el espacia- 
miento nodal como de 3 cm, a) obtenga la fonnulación en dite- 
rencias finitas para todos los nodos, b) determine la temperatura 
de la punta de la cuchara al resolver esas ecuaciones y c) deter- 
mine la razón de la transferencia de calor desde las superficies 
expuestas de la propia cuchara. 



FIGURA P5-32 


5-33 Repita el problema 5-32 mediante un espacíamiento no- 
dal de 1.5 cm. 

s- 34 m Vuelva a considerar el problema 5-33* Mediame el 
wéÈs software EES (o cualquier otro semejante), inves- 
tigue los cfeetos de la eonductividad térmica y de la emisividad 
del material de la cuchara sobre la temperatura en la punta de 
esta últíma y ìa razón de ìa transferencia de calor desde las su- 
perircies expuestas de la misma* Suponga que la conductividad 
lérmica varía desde 10 W/m - °C hasta 400 W/m ■ °C y la emi- 
sividad desde 0* 1 hasta 1.0. Trace gráficas de la tcmperatura de 
la punta de la cuchara y de la razón de la transferencia de calor 
en función de la conductividad ténnica y de la emisividad, y 
discuta los resultados* 

5-35 Uno de los lados de una placa vertical de 2 m de alto y 3 
m de ancho que está a 80°C se va a enfriar al sujetarie aletas de 
aluminio (k = 237 W/m - °C) de perfíl rectangular* en un medio 
ambiente a 35°C. Las aletas tìenen 2 cm de largo y 0.3 cm de 
espesor T y están separadas 0*4 cm emre sf Se estìma que el coe- 
ficiente de transferencia de calor entre las aletas y el aire circun- 
dante, para convección y radìación combinadas, es de 30 W/m 2 
* °C* Si se supone transferencia de calor unìdimensional en es- 
tado estacionario a lo largo de la aleta y se toma el espaciamien- 
to nodal como de 0.5 cm, determine a) la formulación en 
diferencias finitas de este problema, b) las temperaturas nodales 
a lo largo de ia aleta al resolver estas ecuaciones, c) ìa razón de 
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la transferencia de calor desde una sola de las aletas y d) la 
razón de la transferencia de calor desde la superfìcie completa 
con aletas de la placa + 

5-36 Se va a enfriar una superficie calieme que está a 100 C C 
al sujetarle aletas de pasador de aluminio (k — 237 W/m ■ °C) 
de 3 cm de largo y 0.25 cm dc diámeiro, con una distancia cen- 
tro a centro de 0.6 cm. La temperatura dei medio circundante es 
de 30°C y el coeficiente de transferencia de calor combinado 
sobre las superfícies es de 35 W/m 2 ' 0 C-Sisesupone transfe- 
rencia unidimensional de calor en estado estacionario a ìo largo 
de la aleta y se toma el espaciamiento nodal como de 0 + 5 cm. 
determine a) la formulación en diferencias fmitas de este pro- 
blema, b) las temperaturas nodales a ìo largo de la aìeta al resoi- 
ver estas ecuaciones, c) la razón de la transferencia de caìor 
desde una sola de las aletas y d) la razón de la transferencia de 
calor desde una sección de I m X 1 m de la placa. 



100 a C 



0,5 cm 




, I7 “~ ~ 1 r 

1 _*_•_•_5_ 1 _T 1 

0 l 

2 3 

4 

5 

6 ~ 


FIGURA P5-36 


5-3 Repita el problema 5-36 al usar aletas de cobre (k = 386 
W/m - °C) en lugar de las de aluminio. 

Respuestas; b) 98,6'C, 97.5°C t 96.7°C. 96 + 0°C, 95J Q C, 95.5T 

5-38 Dos tubos de vapor de agua de hierro fundido (k — 52 
W/m °C, e = 0,8) de 3 m de iargo y 0.4 cm de espesor, con un 
dìámetro exterior de 10 cm* están conectados entre sí a través de 
dos bridas de 1 cm de espesor y con un diámetro exterior de 20 
cm t como se muestra en la figura, EI vapor fluye en el interior 
del tubo a una temperatura promedío de 200 o C, con un coefi- 
ciente de transferencía de calor de 180 W/m 2 ■ °C La superfície 
exterìor del tiibo está expuesta a conveccíón con el aíre ambien- 
te que esta a 8 0 C, con un coeficiente de transferencía de calor de 
25 W/m 2 ■ °C, así como a radlación con !as superfìcies circun- 
dantes que están a una temperatura promedio de T. d[K(ì = 290 K. 
Si se supone transferencia dc caíor unidimensional en estado es- 
tacionarío a lo largo de las bridas y se toma el espaciamiento 
nodal como de ! cm a lo largo de eada una de ellas, á) obtenga 
la formulación en dìferencias finitas para todos los nodos, b) de- 
termine la temperaíura en la punta de la brida al resolver esas 
ccuacìones y c) determme ía razón de la transferencía de caìor 
desde las supcrfìeies expuestas de la propia brida. 



s-39 m Vuelva a consideraj' ei problema 5-38, Mediante el 
NSBÌ software EES (o cualquìer oiro semejante), inves- 
tigue los efectos de la temperatura del vapor y del coeficiente de 
transfercncia de calor exterior sobrc la temperatura de la punta 
de la brida y la razón dc la transferencia dc calor desde la super- 
tìcie expuesta de 6sta + Suponga que la temperatura dcl vapor va- 
ría desde 150°C hasta 300°C y el coefíciente de tiansferencia de 
calor desde 15 W/m 2 ■ °C hasta 60 W/m 2 ■ °C Trace gráfícas de la 
temperatura de la punta de la brida y de ia razón de la iransfe- 
rencía de calor como fimciones de la temperatura del vapor y 
del coeficiente de transferencia de ca!on y discuta los resul- 
tados, 

5 - 40 m Mediante el softwarc EES (o eualquier otro se- 
BCSÌ mejante), resuelva estos sistemas de ecuaciones 
algebraicas. 

a ) 3jC| - jc 2 + 3% = 0 
—Xi + 2 jc 2 + x 3 = 3 

2x | — x 2 ~ x n = 2 

b) 4X[ - 2xi + 0 . 5 a 3 = -2 

x ì “ x i + = 11 '964 

x x + x 2 + - 3 

Respuestas; a) x* = 2, x 7 - 3 t = - i, b) x 3 = 233, x z = 2.29, 


^3 = -1.62 

5-H ^ 

Medianle el sof'tware EES (o cualquìer otro se- 


mcjante), resuelva estos sistemas de ecuaciones 

algebraicas. 

a) 

3a^ + 2x 7 — Xi + x 4 = 6 

Aj + 2x 2 — x 4 — —3 
—2jc k + x 2 + 3 x 3 + x 4 — 2 

3x 2 + a 3 — 4x 4 = — 6 

b) 

3*i + x| + 2x 3 = 8 
— x\ + 3x 2 + 2x 3 = ”6,293 

2jc, — X 2 + 4x 3 = —12 
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5*42 



algebraicas. 


Mediame el software EES {o cualquier otro se- 
mejante), resuelva estos sístemas de ecuaciones 


fl) 

4.r, — x 2 4 2x 3 + x 4 = 

-ó 


r, + 3x 2 — + +v 4 = 

-1 


—X\ + 2x 2 + 5x 4 — 

5 


£ 

w 

i 

1 

J? 

II 

-5 

b) 

^+4’ 2*3 + X 4 - 

1 


x 2 { + 4 jc 2 + 2xl - 2x a = 

-3 


—Xi + já + 5x 3 = 

10 


3,Vj — xj + 8* 4 = 

15 

Conducción de calor bidimensional 



en estado estacionario 


5-43C Considere un medio en el cual se da la formulación en 
diferencias fìnìtas de un nodo interior general en su forma más 
sìmple, como 


jfìzquiertln 4 ^supcrmr 4 ^dcjreha 4 Tn 


■ - 47L 


_j_ ^no úJ _ q 


a) ^La transferencia de calor en este medio es en estado esta- 
cionario o en régimen transitorio? 

b) ^La transferencia de calor es unidimensional, bidimensto- 
nal o tridimensiona)? 

c) ^Hay generación de calor en el medio? 

d) £ ( E1 espaciamiento nodal es constante o varìable? 

e) ^La conductividad térmica del medio es constante o variable? 

5«44C Considere un medio en el cual se da ìa formulación en 
diferencias íinìtas de un nodo interior general en su forma más 
simplc, como 


^ruxío f^izquiiínja 4' ^ujxnor 4 Tjexechu 4 ^eferiorV^ 


a) £,La transferencía de calor en este medio es cn estado esta- 
cionario o en régimen transitorio? 

b) ^La transfcrencia de calor es unidimcnsional, bidimensio- 
nal o tridimensional? 

c) i,Hay generación de calor en el medio? 

d) ^El ©spaciamiento nodal es constante o variable? 

e) ì,La conductividad térmica del medio es constanie o varia- 
ble? 


5-45C t.Q u ^ es uwà frontem irregular? ^Cuál es una manera 
práctica de manejar las superfìcies con fronteras irregulares con 
el método de las difercncias finitas? 


5*46 La parcd de un intercambiador de caìor separa agua 
caliente a T A - 90°C de agua frfa a T a = 10°C. Para ampliar el 


área de transferencia de calor, se hacen rebordes bidimensio- 
nales en el lado frío de ía pared, como se muestra en la figura 
P5-46. Esta configuración geométrica causa esfuerzos térniicos 
no uniformes, los cuales pueden voíverse críticos y generar 
grietas a lo largo de las líneas entre dos rebordes. Con el fm de 
predecir los esfuerzos térmicos, debe determinarse ej campo de 
temperaturas en el interior de la pared. Los coeficientes de con- 
vección son suficìentemente elevados, de modo que la tempe- 
ratura en la superficie es ígual a la dd agua en cada uno de los 
lados de la pared. 

a ) Identifìque d tramo más pequeno de pared que se puede 
analizar para halJar el campo de temperaturas en la pared 
completa. 

b) Para el dominio hallado en el inciso a ), construya una malla 
bidimensional con àx = Ay = 5 mm y escriba la ecuación 
matricìal ÀT = C (los elementos de las matrices À y B 
deben ser numeros). No despeje T, 

c) Un termopar montado en el punto M da una lectura de 
46.9°C. Determine las otras temperaturas desconoctdas en 
la malla defmida en el ínciso b ). 

5-47 Un tubo largo tiene una sección transversal cuadrada, 
como se muestra en la fìgura P5-47, con los costados aìslados y 
las superftcies superior e ínferior mantenidas a T As y la superfi- 
cie ínterior mantenida a T n . La condnctividad térmica del tubo 
es k y se tiene generación de calor dentro del material con una 
razón de è. 

d) Escriba la ecuación matricial AT — C usada para determinar 
el campo estaeìonario de tempcraturas T , para la malla de 
dìscretìzacìón que se muestra en ia figura. Simplìfique la 
ecuacidn para T A = 20°Q y T s = 100°C T k = 10 W/m ■ K, Ĺ 
= 4cmyè = 5x 10 5 W/m J . 

a) En la tabla que sigue se íncluye la solución para la ecuacìón 
del inciso à). Deterniine la razón de la pérdida de calor del 
tubo a través de su superfìcie exterior, por untdad de 
longitud. 


Nodo de la malla T(°C) 

1 10 

2 10 

3 10 

4 71.4 

5 92.9 

6 100 

7 105.7 

8 100 
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FIGURA P5'47 


150 180 200 180 I5Q*© 



© 

© 

© 



© 



© 

© 


2on 

2 cm 





150 180 200 180 150 


FIGURA P5-49 


5-48 Considere la transferencia de calor bidimensional en 
estado estacionarìo en un cuerpo sólido largo cuya sección 
transversal se da en ta figura. Las temperaturas en los nodos 
seleccionados y las condicìones térmicas en las fronteras son 
como se muestran. La conductividad térmica del cuerpo es k — 
45 W/m ■ °C y se genera calor en éste de manera uniforme con 
una razón de è — 4 X 10 6 W/m 3 . Mediante el método de las di- 
ferencias fìnitas con un tamano de malla de àx = A y = 5.0 cm, 
determine a) las temperaturas en los nodos 1, 2 y 3 y h) ìa razón 
de ìa pérdida de calor desde la superficie inferior a través de una 
sección de 1 m de largo del cuei-po. 


5-50 Considere la transferencia estacionarìa bidimensional de 
calor en una barra larga y sóíida de secciones transversales íi) 
cuadrada y b) rectangular, como se muestra en la figura. Las 
temperaturas medidas en los puntos seleceionados de las super- 
fìcies exterìores son como se muestra. La conductividad lérmica 
del cuerpo es k = 20 W/m ■ °C v no hay generación de calor. 
Usando el método de diferencias fmitas con una malla de di- 
mcnsìones àx = ày = 1.0 cm, determme las temperaturas en 
los puntos indicados en el medio. 

Respuestas; a) Ti = 185°^ T 2 = f 3 = T A = 190°C 
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200°C 
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FIGURA P5-48 
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FIGURA P5-50 


5-51 Si se parte de un balance de energía sobre un elemento 
de volumen, obtenga la ecuación en difereneias fìnìtas bidimen- 
sionales en estado estacionario, para un nodo interior generaf 
en coordenadas rectangulares para T(x, y\ para el caso de con- 
ductividad térmica variable y generación de calor unjforme. 


5-49 Considere la transferencia de ealor bidimensional en es- 
tado estacionario en un cuerpo sólido largo cuya sección trans- 
versal se da en la fígura. Las temperaturas medidas en puntos 
seleccionados de las superficies exterìores son eomo se mues- 
tran. La conductividad térmica del cuerpo es k — 45 W/m ■ °C y 
no hay generacíón de calor. Mediante el método de las diferen- 
cias fínitas con un tarnaho de malla de Ax = Ay “ 2.0 cm, de- 
termíne Las temperaturas en los puntos indicados en el rnedio. 
Sugerencia: Aproveche la ventaja de la simetría. 


5-52 Considere la transferencia de calor bidimensional en es- 
tado estacionarìo en un cuerpo sólido largo cuya sección trans- 
versal se da en la fígura P5-52, Las temperaturas en los nodos 
seleccionados y las condiciones térmicas en las fronteras son 
como se muestran. La conductividad térmìca del cuerpo es k = 
180 W/m - °C y se genera caior en éste de manera uniforme con 
una velocidad de è = 10 7 W/m 3 . Mediante el método de las di- 
ferencias fmítas, con un tamaho de malla de Aa: — Av “ 10 cm, 
determine a) las temperaturas en los nodos 1, 2, 3 y 4 y b) la 
razón de la pérdìda dc caior desde la superficíe superior a través 
de una sección de 1 m dc largo del cuerpo. 
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FIGURA P5-52 


Vudva a consìderar el problcma 5-52. Medíante el 
software EES (o cuaiquier otro semejante), inves- 
tigue los efectos de la conductividad térmica y la razón de la ge- 
neración de ealor sobre las temperaturas en los nodos 1 y 3, y 
sobre la razón de la pérdida de calor desde la superficie supe- 
rior. Suponga que la eonduetividad térniica varía desde 10 W/m 
* °C hasta 400 W/m - °C y la razón de generación de calor des- 
de 10 5 W/m 3 hasta I0 fi W/m-. Trace gráficas de las temperaturas 
en los nodos l y 3 y de la razón de Ja pérdida de calor como fun- 
ciones de la oonductividad térmica y la generaeión de calor, y 
discuta los resultados. 

5-54 Considere la transferencia de calor bídìmensional en es- 
tado estaeionario cn una barra sólida larga cuya sección trans- 
versal se da cn la figura. Las temperaturas medidas en puntos 
seieccionados sobre las superfìcies exteríores son como se mues- 
tran. La conductividad térmíca del cuerpo es k = 20 W/m ■ °C y 
no hay generación de calor. Medìante el método de las dìferen- 
cias finitas con un tamano de malla de Ax — A y = L0 cm, de- 



100°C 



termine las temperaturas en los ptmios indicados en el medio. 
Sugerencia: Aproveche la ventaja de la simetría. 

Respuestas: b) T^ = T* = 93°C t T 2 = f 3 = 86°C 

5-55 Consídere la transferencia de calor bidìmensional en es- 
tado estacionario en un cuerpo sólido con forma de L cuya sec- 
ción transversal se da en la figura. La conductividad térmica del 
cuerpo es k — 45 W/m * °C y se genera calor en el cuerpo con 
una razón de è — 5 X 10 & W/m 3 . La superficie derecha del cuer- 
po está aíslada y la inferior se mantiene a una tcmpcratura uni- 
forme de i2G°C La superficie superíor completa está sujeta a 
convección con eì aìre arnbiente que está a = 30°C, con un 
coeficiente de transferencia de calor de h — 55 W/m 2 ■ °C y la 
izquicrda está sujeta a Eujo de calor con una razón uniforme de 
q L — 8 000 W/m 2 . La red nodal del problema consta de 13 no- 
dos igualmcnte espaciados con Ar = Ay = L5 cm. Cinco de los 
nodos están cn la superfície ìnferior y, como consecuencía, se 
conocen sus temperaturas. a) Obtenga las ecuaciones en dife- 
rencìas lmitas en los ocho nodos restantes y b) determine las 
temperaturas nodales al resolver esas ecuaciones. 


Corweccidn 



5-561 Considere la transferencia de calor bidimcnsional en 
estado estacionario en una barra sólida larga de seccìón trans- 
versal cuadrada en la cual se genera calor de manera uniforme 
con una razón de è = 0T9 X I0 5 Btu/h * ft 3 . La secdón trans- 
versal de la barra tiene un tamafio de 0.5 ft X 0.5 fi y su con- 
ductividad térmíca es k : = 16 Btu/h ■ ft * °F. Los cuatro lados de 
ía barra están sujetos a convección con el alre ambiente que es- 
tá a T*: = 70^, con un coeficìente de transferencia de calor de 
h — 7.9 Btu/h ■ ft 2 ■ °F. Mediante el método de las dìferencias 
finitas con un tamano de malla de Ax = Av = 0.25 ft, delermi- 
ne a) las temperaturas en íos nueve nodos y b) la razón de la 
pérdida de calor desde la barra través de una seceión de 1 ft de 
largo. 

Respuesta: b) 4 750 Btu/h 
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o 
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5-57 Los gases calientes de la combustíón de un horno fluyen 
por una chimenea de concreto (k = 1.4 W/m - °C) de seccion 
transversal rectangular. La seccíon de flujo de la chimenea tie- 
ne 20 cm X 40 cm y el espesor de ia pared es de 10 cm. La tem- 
peratura promedio de los gases calientes en la chimenea es 7) = 
2B0°C y el coeflciente promedio de transferencia de calor por 
con veccidn dentro de esta última es — 75 W/m 2 ■ °C. La chi- 
menea pierde calor por conveccidn desde su superficie exterior 
hacia el aire ambiente que está a T 0 = ÌS^C, con un coeficicnte 
de transferencia de calor de h 0 = 18 W/m 2 ■ °C t y hacia el cìelo 
por radiación, La emisividad de la superfície exterior de la pa- 
red es e = 0.9 y se estima que la temperatura efectiva dd eido 
es de 250 IC Mediante el método de las diferencias finitas con 
Ax = Ay = 10 cm y si se aprovecha plenamente la ventaja que 
da la simetría, a ) obtenga la formulacidn en diferencias fmitas 
de este problema para la transferencia de calor bidimensionaí en 
estado estacionario, b) determine las temperaturas en los pimtos 
nodales de una sección transversal y c) evalúe la razón de la 
transferencia de calor para una seccidn de 1 m de largo de la chi- 
menea* 



de la presa está sujeta a convección por el agua que está a 15°C, 
con un coeficiente de transferencia de calor de 150 W/m 2 ■ °C, y 
se considera que la transferencia de calor a través de la base de 
2 m de largo es despreciable. Mediante eí método de las dife- 
rencìas finitas con Ax = Ay = 1 m y si se supone transferencia 
bidimensional de calor en estado estacionario, determine la tem- 
peratura en la paríe superior, a la mitad e iuferìor de la superfí- 
cie expuesta de la presa. 

Respuestas: 21.3°C P 43.2°C, 43.6°C 


I 





O 


£ 


---1 

Chimeíiea 10 

1 - 

cm 


Gases calientes 

20 

T P *i 

cm 


10 cm 

i 


10 cm 


40 cm 


tO cm 


FIGURA P5-57 


5-58 Repìta el problema 5-57 sì se descarta la transferencia de 
calor por radiación desde las superfícies exteríores de la chime- 
nea. 

Vuclva a considerar el problema 5-57. Usando el 
software EES (o cualquíer otro semejante), inves- 
tigue los efectos de la temperatura de los gases calientes y de la 
emisividad de la superficie exterior sobre las temperaturas en 
la esquina de la pared y a la mitad de la superfìcie interior de la 
pared derecha y sobre ia razón de la pérdida de calor. Suponga 
que la temperatura de los gases calientes vana desde 200°C has- 
ta400°C y la emisividad de 0.1 hasta L0. Trace gráficas de la 
tempcratura y de la razdn de la pérdida de calor como funciones 
de la temperatura de los gases calientes y de la emisividad, y 
discuta los resultados. 


5-60 Considere una larga presa de concreto (k = O.tì 

'i|í> W/m ■ °C, a 5 = 0.7 *n 2 /s) de sección transversal 
triangular cuya superficie expuesta está sujeta a flujo de calor 
solar de q s = B00 W/m 2 y a eonvección y radiación hacìa el me- 
dio quc está a 25°C, con un coefíciente de transferencìa de calor 
combinado de 30 W/m 2 * °C. La sección verticaì de 2 m de alto 


5-611 Considere la transferencia de calor bidimensional en es- 
tado estacionarìo en un cuerpo sólido con una ranura en V cuya 
sección transversal se da en la figura. Las superfícies superiores 
de la ranura se mantienen a 32°F en tanto que la superfìcie infe- 
rior se mantìene a 2I2 tì R Las superfícies laterales de la ranura 
están aisladas. Mediante el método de las diferencias fmitas con 
Ax = Ay = 1 ft y si se aprovecha la ventaja de la simetría, de- 
termine las temperaturas a la mitad de las superfícies aisladas. 



5-62 m Vuelva a considerar ei problema 5-611. Mediante 
el software EES (o cualquier otro semejante), in- 
vestigue los efectos de las temperaturas en las superfícies supe- 
rior e inferior sobre la temperatura a la mitad de la superficie 
aislada. Suponga que las temperaturas en las superftcies supe- 
rior e inferior varían de 32°F hasta 212°F. Trace gráficas de la 
temperatura a ia mitad de la superficie aislada como funciones 
de ks temperaturas en las superfìcies superior e inferior, y dis- 
cuta los resultados. 
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5-63 Consìdere una barra sólída larga cuya conductividad 
térmica es k — 5 W/m < °C y su sección transversal se da cn la 
fìgura, La superficie superior de la barra se mantiene a 50°C, 
en tanto que la mferior se mantiene a 120°C, La superficie iz- 
quierda está aislada y las tres superficies restantes están suje- 
tas a convección con el aíre ambiente que está aL - 25°C, 
con un coeiìciente de transferencia de calor de h ~ 40 W/m 2 * 
Q C. Medìante eì método de las diferencias fínitas con un tama- 
no de matla de ir = Ay = 10 cm, a) obtenga la formulación 
en diferencias finìtas de este problema para transferencia de 
calor bidimensional en estado estacionarío y b) determine las 
temperaturas nodales desconocidas al resolver esas ecuacìo- 
nes. ResDuestast bì 78.B Q C r 72.7°C r 64 r 6 a C 



5-64 Considere un bloque de constantano (k = 23 W/m ■ °C) 
de 5 m de ìargo, 30 cm de ajto y 50 cm de ancho. Eì bloque es- 
tá por completo sumergido en agua con hielo a 0°C que está 
bien agitada y el coefìcíente de transferencia de calor es tan al- 
to que se puede considerar que las temperaturas de los dos cos- 
tados de dìcho bloque son de Q Q C. La superfìcie inferíor del 
bloque eu cuestión está cubierta con un materìal de baja con- 
ductividad, de modo que la transferencia de calor a través de 
eila es despreciable. La superficie superior se calienta unífonne- 
mente por medìo de un calentador de resistencia de 6 kW. Me- 
diante el método de las diferencìas finitas con un taniano de 
malla de Ax = A y = 10 cm y si se aprovecha la ventaja que 
ofrece la simetría, a ) obienga la formulaeíón en diferencias fmi- 
tas de este problema para transferencia de calor bidimensional 
en estado estacionario, b) determine las temperaturas nodales 
desconocidas al resolver esas ecuaciones y c) determine la 
razón dc la transferencia de calor dei bloque hacia d agua con 
hido. 
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FIGURA P5-64 


Comiucción de calor en régimen transitorio 

5-65C ^En qué diflere la formulación en díferencias finitas de 
un prablema de conducción de calor en régimen transitorio con 
la de un problema dei mismo tipo en estado estacionario? /,Qué 
representa el término pAAxc p (T^ +1 - T/J/At en la formulación 
en diferencías fmitas en regimen transitorio? 

5-66C ^Cuáles son los dos métodos básicos de solucìón dc 
problemas en négimen transitorio basados en las diferencias fí- 
nìtas? ^En qué dìfíeren los términos de transferencia de calor en 
la fonnulacíón del balance de energta en ìos dos métodos? 

5-67C La formulacíón explícita en diferencias fìnitas de un 
nodo interior general para ia conducción de calor en régimen 
transítorio en una pared plana está dada por 


n-i - 2 n + n 


c* a_v' r' 

c j-fr 1 #j 


Obtenga la formulacìón en diferencias fínitas para e! caso en es- 
tado estacionario, al simplificar la reìación antes dada. 

5-68C La formulaeión explícita en diferencias fínítas de un 
nodo interior general para la conducción de calor bidimensional 
en régimen transitorio se expresa por 


T‘U - t(T' 


iít[i]icriiu + ^supcriar + ^derechd + ^lnfenor) 


+ 0 ” 4t + T 


^ Tiodo T 


Obtenga la formulación en diferencias finitas para el caso de es- 
tado estacionario mediante la simplíficación de esta relación. 

5-69C ,;Existe alguna limitación sobre el lamano del interva- 
lo de tiempo At en la soíución de problemas de conducción de 
calor en régímen transitorio, medìante a ) el método explícito y 
b) el método implícito? 

5-70C ’ Exprese el criterio general de estabilìdad para cl méto- 
do explícìto de solución de problemas de condueción dc calor 
en régimen transitorio. 

5-71C Considere ía conducción de calor unidimensional en 
régimen transitorio en una pared plana que se va a resolver por 
el método cxplfcito. Si los dos lados de ìa pared están a tempe- 
raturas especffìcas, exprese el criterio de estabìlidad para este 
problema en su forma más simple. 

5-72C Considere la conducción de calor unidimensional en 
régìmen transìtorio en una pared plana que se va a resolver por 
el método explícito. Si los dos lados de la pared están sujetos a 
fìujo especifico de calor, exprese el criterìo de estabilidad para 
este probleina cn su ibrma más simple. 

5-73C Considere la conducción de calor bidímensìonal en ré- 
gimen transitorio en una región rectangular que se va a resolver 
por el método explícito. Si todas las fronteras de la región están 
aisladas o a temperaturas específícas, exprese el criterio de es- 
tabìlidad para este problema en su forma más simple. 

5-74C Eì método implícito es íncondieionaìmcntc estable y, 
por consiguiente, se puede usar cualquier valor del intervalo dc 
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tiempo àt en la solución de problemás de conducción de calor 
en régimen transìtorio, Para minimìzar el tiempo de cálculo, al- 
guien sugiere usar un valor muy grande de Aí ya que no existe 
pelìgro de inestabilidad. ^Está de acuerdo e! lector con esta su- 
gerencìa? Explique. 

5-75 Considere la conducción de calor en régimen transitorio 
en una pared plana cuya superficie izquierda (nodo 0) se man- 
tiene a 50°C, en tanto que la superfície derecha (nodo 6) se 
sujeta a un flujo de calor solaj- de 600 W/m a . La pared está íni- 
cialmente a una temperatura uniforme de 50°C. Expresc la for- 
mulación explícita en diferencias finims de los nodos frontera 0 
y 6 para el caso en el que no hay generación de calor. Ástmis- 
mo, obtenga la formuíación en difereucias fmitas para la canti- 
dad total de transfereiicìa de calor en la frontera izquíerda 
durante los tres primcros lapsos de tiempo, 

5-76 Considere !a conducción de calor en régimen transitorio 
en una pared plana con generadón variable de calor y conducti- 
vidad ténmìca constante, La red nodal dcl medio consta de los 
nodos 0, L 2, 3 y 4 ? con un espaciamiento nodal uniforme de 
àx. La pared está inicialmente a una tcmperatura específica. 
Mediante e! enfoque del balance de encrgía, obtenga la formu- 
lación explícita en diferencias finitas de los nodos frontera para 
el caso de flujo uniforme de calor q 0 en la frontera izquierda 
(nodo 0) y convección en la frontera derecha (nodo 4) T con un 
coefíciente de convección de h y una temperatura ambiente de 
r*. No simplifique. 



5-77 Rcpita el problema 5-76 para el caso de la formulación 
implícita. 

5-78 Consìdere la conducción dc calor en régimen transitorio 
en una pared plana con generación de calor variable y conducti- 
vídad térmica constante. La red nodal del medio consta de los 
nodos L 2 f 3 T 4 y 5, con un espaciamiento nodal uniforme de 
àx. La pared está inicialmentc a una temperatura especffica. 
Mediante el enfoque del balance de energta, obtenga la formu- 
lacìón explícita en dìferencias finitas de ìos nodos frontera para 
el caso de aislamìenlo en la frontera izquierda (nodo 0) y radia- 
cion en la frontera derecha (nodo 5), con una emisividad de e y 
una temperatura de los alrededores de 7’ ilred . 

5-79 Consìdere la conduceión de calor en régimen transitorio 
en una pared plana con generación de calor variable y conducú- 
vìdad térmíca constante. La rcd nodal de! medio consta de los 
nodos 0, L 2, 3 y 4, con un espaciamiento nodal uniforme de 
àx. La pared está ìnicialmente a una temperatura especffíca. Se 
especifica la temperatura en el nodo derecho (nodo 4). Median- 


te el enfoque del balance de energía, obtenga la formtilación ex- 
pKcìta en diferencias finitas del nodo frontera 0, para el caso de 
convección, radiación y fíujo de calor combinados en la fronte- 
ra izquicrda, con una emìsividad de e, coeficiente de convec- 
ción de K temperatura ambiente de T 7 *, temperatura de los 
alredcdores de fíujo de calor uniforme de q {) hacia la pa- 

red. Asimismo, obtenga la formulación en diferencias finitas pa- 
ra la cantídad total de transferencia de calor en Ja frontera 
derecha, para los primeros 20 iníervalos de tìempo* 



5-80 A partir de un balance de energía sobre un elemento de 
volumen, obtenga la ecuación bidimensional explícita en dífe- 
rencias tìnitas y en régimen transitorio, para un nodo interior 
general, en coordenadas rectangulares, para r(jr, _y, 0 para eì ca- 
so de conductivídad termica constante y sín generación de caior. 

5-81 À partìr de un balance de energía sobre un elemento de 
volumen, obtenga la ecuaeión bidimensional implícita en dífe- 
rencias finitas y en régìmen transitorio para 7\x, y, para uti 
nodo interior generaf en coordcnadas rectangulares, para e! ca- 
so de conductividad térmica constante y sìn generación de calor. 

5-82 Á partir de un balance de encrgfa sobre un elemento de 
volumen en forma de dísco. deduzca Ìa ecuación unidimen- 
sional explícita para T(z t t ) en diferencias fínitas y en régimen 
iransitorio T para un nodo interíor general, en un cilindro cuya 
superftcie lateral esté aìslada, para el caso de eonductividad tér- 
mica constante con generación de calor uniforme. 

5-83 Considere la conduccìón de calor unidimensional en ré- 
gimcn transitorio en una pared plana compuesta que consia de 
dos capas Ày B eon conlacto perfecto en la interfase. En la pa- 
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red no se liene generación de calor e inicialmente está a una 
temperatura específìca, La red nodal del medio consta de los 
nodos 0, I (en la rnterfase) y 2, con un espaciamiento nodal uni- 
forme de A.v. Mediante el enfoque del balance de energía, 
obtenga la formulación explícita en diferencias fìnítas de este 
problema en el caso de que exista aislamìento en la ffontera 
izquíerda (nodo 0) y radiacíón en la frontera derecha (nodo 2), 
con una emisivìdad de e y temperatura de los alrededores de 

5'S4 Considere la conducción de calor unidimensional en ré- 
gìmen transitorio en una aleta de pasador de diámetro constan- 
te D, eon conductividad térmica constante. La aleta pierde calor 
por convección hacia el aire ambiente que está a 7 W , con un coe- 
ficiente de transferencia de calor de h y por radiación hacia las 
superficies circundantes que están a una temperamra promedio 
de T úkeà . La red nodai de la aleta consta de los nodos 0 (en la ba- 
se), 1 (a la mítad) y 2 (en la punta de la aleta), con un espacìa- 
miento nodal uniforme de Ax Mediante el enfoque del balance 
de energía, obtenga la formulación exphcita en diferencias fini- 
tas de este problema para el caso de temperatura específica en la 
base de la aleta y transferencia de calor despreciable en la pun- 
ta de la misma. 

5-S5 Repita d problema 5-84 para el caso de formulación im- 
plicita* 

5-86 Considerc una placa grande de uranìo de espesor L — 8 
cm, conductividad térmica k — 28 W/m ■ °C y difusividad tér- 
mica ot - 12.5 X 10’ 6 mVs que al inicìo está a una temperatu- 
ra uniforme de 100°C. En la placa se genera calor de manera 
uniforme con una razón constante de è = JO 6 W/m 3 . En el ins- 
tante t = 0 se aísla el lado izquierdo de ìa placa, en tanto que el 
otro se sujeta a convección con un medio ambiente a 7 K - 
20°C, con un coeficiente de transferencia de calor de h = 35 
W/nr * °C. Mediante el enfoque explfcìto en diferencias finltas, 
con un espaciamiento nodal uniforme de Ax = 2 cm, determine 

a) la distribución de temperatura en la placa después de 5 min y 

b) cuánto tìempo transcurrirá para que se alcancen las condicio- 
nes de estado estacionario eu ella. 

5-87 Vueíva a considerar el problema 5-86 + Medíante el 

software EES (o cualquier otro semejante), inves- 
tigue el efecto del tiempo de enfriamiento sobre las temperatu- 
ras de los lados izquìerdo y derecho de la pjaca. Suponga que el 
tiempo varía desde 5 min hasta 60 min. Trace gráfícas de las 
temperaturas en las superficies izquierda y derecha en función 
del tiempo, y discuia los resultados. 

5-88 Considere una casa cuyo muro sur es deì tipo Trombe de 
30 cm de espesor para el que ìa conductividad térmica es k = 
0,70 W/m ■ °C y la difusividad cérmica es a = 0,44 X 10 -6 
mVs. En la tabla, se dan las variacìones de la temperatura am- 
biente y el flujo de calor solar g so[;ir incidente sobre una su- 
perficie verlical que da cara hacia al sur durante todo el día, 
para un dfa típico de febrero, en intervalos de 3 h. E1 muro 
Trombe tiene una vidriera sencílla con un producto de absorti- 
vidad-transmisividad de k = 0.76 (es decir, 76% de la energía 
solar ìucidente es absorbida por la superfície expuesta dei muro 
Trombe) y se deteimina que el coeíícientc combinado promedio 
de transferencia de calor para la pérdida de calor del muro hacia 
el ambiente es = 3.4 W/m 2 ■ °C. E1 interìor de la casa se 
mantiene a T ml = 20°C en todo momento y el coeficieme de 


transferencia de calor en la superficie interior del muro es h ìnt = 
9.1 W/m 2 * °C, También, las ventilas en el muro se mantienen 
cerradas y, de este modo, la única transferencia de calor entre el 
aire que está en el interior de la casa y el muro Trombe es a tra- 
vés de la superficie interíor de este ĹUtímo, Si la temperatura del 
muro varía linealmeme entre 20°C en Ia superficie interior y 
0°C en ia exterior a las 7 ÀM y se aplica el método explícito en 
diferencias fínitas con un espaciamiento nodal uniforme de A,v 
= 5 ctti, determíne la distribución de temperatura a lo largo del 
espesor del muro Trombe después de ó, 12, 18,24, 30, 36,42 y 
48 h y trace una gráfica de los resultados. Asimismo, determine 
la cantidad neta de calor transferido hacia la casa desde el muro 
durante el primer día si dìcho muro tiene 2.8 m de alto y 7 m de 
largo. 



TABLA P5-88 


Variacìón horaria de la temperatura ambíente promedio 
mensual y flujo de calor sotar incidente sobre una 
superficie vertical 


Hora del día 

Temperatura 
ambiente, °C 

Insolacíón, W/m 2 

7 AM-10 AM 

0 

375 

10 AM-1 PM 

4 

750 

1 PM-4 PM 

6 

580 

4 PM-7 PM 

1 

95 

7 PM-10 PM 

-2 

0 

10 PM-1 AM 

-3 

0 

1 AM-4 AM 

-4 

0 

4 AM-7 AM 

4 

0 


5-89 Considere la transferencia de ealor bidimensional en es- 
tado estacionario en una barra sólida con forma de L que está 
inicialmente a una temperatura uniforme de 140°C y cuya sec- 
ción transversal se da cn ta figura. La conductividad y difusivi- 
dad térmicas del cuerpo son k — 15 W/m ■ °C y a - 3.2 X 10^ 6 
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m 2 /s, respectivamente, y se genera calor en él con nna rnzón de 
è = 2 X 10' W/m\ El lado derecho de la superficie del cuerpo 
está aislado y la superficie inferior se mantìene a una tempera- 
lura uniforme de 140°C en todo momento. En el instante / — 0, 
la superftcie superior completa se sujeta a convección con el ai- 
re ambìente a T m — 25 a C, con un coeficiente de transferencia de 
calor de h — 80 W/m 2 ■ °C y la superficie ìzquierda se sujeta a 
flujo uniforme de calor con una vclocidad de q L — 8 000 W/m 2 . 
La red nodaJ del problema consta de 13 nodos ìgualmente espa- 
ciados con àx — ày — 1.5 cm. Medíante el método explícito, 
determine la tempcratura en la csquina superìor (notlo 3) del 
cuerpo después de 2» 5 y 30 min. 


Convección 



5-‘>» m Vuelva íì consíderar el problema 5-89. Mediante d 
IÉm softwarc EES {o cualquier otro semejante)* trace la 
gráfica de la temperatura en la esquina superior en función deJ 
tiempo de calentamíento, conforme ese tíempo varía de 2 min 
hasta 30 min, y discuta los resultados. 

5-91 Considere una barra sólida larga (k — 28 W/m °Cycí 
= 12 X 10 -6 nr/s) de seccìón transversal cuadrada que está ini- 
cialmente a una temperatura uniforme de 20 C C. La sección 
transversal dc la baiTa tiene un tamano de 20 cm X 20 cm y se 
genera caloren ella de manera uniforme con una velocidad de 
é = 8 X 10 5 W/m 3 . Los cuatro lados de ía barra están sujetos a 
convección hacia ei aire ambientc que está a = 30°C r con un 
coeficiente de transferencía de calor de h = 45 W/m 2 - °C. Me- 
díante el método explícito de las difcrcncias finitas con un ta~ 
maho de malla de àx — ày = 10 cm. determine la temperatura 
en la Iínea central de la batra después a) dc 20 min y b) de que 
se estabìecen las condiciones estacíonarias. 




2 3 


è 

4 

5 6 


h 10 cm 

10 cm 

8 




h,T m 

FIGURA P5-91 


5-921 Considere una casa cuyas ventanas están hechas de vi- 
drio con un espesor de 0.375 in (k = 0.48 Btu/h ■ ft ■ y a ~ 
4.2 X I0“ 6 ft 2 /s). Inicìalmente toda la casa, ìncluyendo las pare- 


des y las ventanas, están a la temperatura extcrior de T í} — 35 °E 
Se observa que las ventanas están empahadas debido a que la 
temperatura inlerior se encuentra por debajo del punto de rocío 
de 54°F. Ahora se enciende el calefactor y la temperatura del ai- 
re en la casa se eleva hasta T ( — con una velocidad de 2°F 
de aomento por ininuto. Los cocficientes de transferencia de ca- 
lor de las superíicies interior y exteríor de Ia pared sc pueden to- 
mar como hj — L2 y h i} — 2.6 Btu/li ■ ft 2 ■ °F, respectivamente, 
y se puede supotier que la temperatura en el exterior permanece 
constante. Mediante eì método explícito de las diferencias Fini- 
tas con un tamaho de malla de àx = 0.125 in r determine cuán- 
to tiempo transcurrirá para que se desempahen las ventanas (es 
dccír, para que la temperatura de la superficíe interior del vidrio 
de las ventanas Ilegue hasta 54°F). 



5-93 Una motestia común en los automóviles en los meses de 
invierno es el empanamiento de las superficies de vidrio, lo que 
bloquea la visìón. Una manera práctica de resolver este proble- 
ma es soplar aire caliente sobre las superficies interiores o colo- 
car en ellas calentadores eléctricos de resistencia. Considerc el 
medallón (ventana posterior) de un automóvil que consta de un 
vidrio de 0.4 cm de espesor (k = 0.84 W/m ■ °C y a = 0.39 X 
10“ 6 m 2 /s). Á la superficie interior del vidrio se le adhieren ca- 
lentadores de cinta de espesor despreciable, separados 4 cm. 
Cada conducior genera calor con una razón de 10 W/m de lon- 


Reeia de 
símetria térmica 


Superfíeie 

interior 


Supcríície 

exteríor 


CaleHtador ^ 
IOW/m '1T 


Vidrio 



0.2 cm 
1 cm 



" - Recta de 
simétrfa térmica 


F1GURA P5-93 
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giiud. Àì inicio, todo d automóvil, incluyendo sus ventanas, se 
encuentra a la temperatura exlerior de T a — — 3°C. Los coefi- 
cientes de traasferencia de calor de kis superfieies interior y ex- 
terior dd vidrio se pueden tomar eomo h , = 6 y h Q — 20 W/m 2 
■ °C, respectivameme. Mediante el método explícito de las dife- 
rcncias flnitas con m tamano de malla de àx — 0,2 cm a lo íar- 
go del cspesor y Àv — 1 cm en Ja direeción perpendieular a los 
calefactores, detemiine la dislribución de temperatura en todo el 
vidrio pasados 15 min de haber encendido los calentadores de 
cinta. Àsimismo. determine esa dístrìbución de temperatura 
cuando se aìcanzan las condicíones estacionarias. 

5-04 , Repita cl problema 5-93 mediante el méiodo im- 

' :cèv v plícíto con un intcrvalo dc ticmpo dc ! mim 

5-95 EI techo de una casa consta de una iosa de concreto (k = 

1.4 W/m - °C y a = 0.69 X 1 Q _fl m : /s) de i 5 cm de espesor y 
con í 8 m de ancho y 32 m de largo. A las 6 PM de una tarde, se 
observa que la losa está a una tempemtura unifonne de 1 S°C. Se 
predtce que* durante toda la noche, las temperaturas promedio 
del atre ambiente y del cìelo nocturno van a ser de 6°C y 260 K, 
respectivamente. Los coefieientes de transferencia dc calor por 
convección de ías supeificies interior y exterior det techo se 
pueden totnar como /i- = 5 y h (ì — 12 W/m : ■ °C r respectiva- 
mente. La casa y las superficies intcriorcs de las paredes y el pi- 
so se mantiftnen a una temperatura constame de 20°C durante la 
noche y la cmisividad dc las dos superficies del techo de con- 
creto es 0.9, Si considera tanto la transferencia de calor por ra- 
diación como por conveccitm y mediante el método explfcito de 
las dífercncias finitas con un intervalo de liempo de Af = 5 min 
y un tamano de malla de Ax — 3 cm, deterinine las temperatu- 
ras de ias superficies inieriory exterior del techo a las 6 AM. 
Àsiniisino, detennine la razon promedio de la íransferencia de 
calor a través dcl teeho durante esa noche. 



5-96 Considerc un refrigerador cuyas dimensiones exteriores 
son l .80 m X 0.8 m X 0.7 m< Las paredes del refrigerador están 
construidas de un aislamiemo de uretano (k — 0.026 W/m ■ °C 
y oí = 0.36 X 10 m : /s) de 3 cm de espesor comprímido entre 

dos capas de lámina metálica de espesor despreciable. E1 espa- 
cio refrigerado se mantìene a 3 ,J C y los coeficientcs promedio 


de transferencia de calor de las superfícies interior y exterior de 
la pared son de 6 W/nr ■ °C y 9 W/m 2 ■ °C, respeeiivamente. La 
transferencia de calor a ivavés de la superficie inferior del refri- 
gerador es desprecìable. La temperatura de la cocína permane- 
ce consiante a más o menos 25°C. A1 inicío, el refrigerador 
contíene 15 kg de artículos alimenticios con un calorespecífíco 
promedio de 3.6 kJ/kg ■ °C. Ahora se presenta un mal fnnciona- 
miento y, como resultado, el refrìgerador deja de funcionar du- 
rante 6 h. Si la temperatura del contenido dd refrìgerador, 
incluyendo el aire del intcrior, se eleva de manera uniforme du- 
rante este periodo, prediga la tennperatura en el inteńor de dicho 
rcfrigerador después de 6 h, cuando llega el mecánico a reparar- 
lo. Aplique cl método explícito de las diferencias finítas con un 
intervalo de tiempo de À; = 1 min y un tamano de malla de Àx 
= 1 cm y descaite los efectos de las esquinas (es decir, suponga 
una transferencia de calor umdimensional en las paredes). 



Vudva a considerar d problema 5-96. Mediante el 
software EES (o cualquìer otro semejante), irace la 
gráfíca de la temperatura en el interior del rcfrigerador en fun- 
ción del tieinpo de calentamíento, confonnc ese tiempo varfa 
desde 1 b hasta 10 h, y discuta los resultados. 


Tema tle interés espectal: Control tlei error numérlco 

5-98C ^Por qué los resuhados obtcnidos mediante un método 
numérico difieren de los resultados exactos oblcnidos anaiítica- 
mente? ^Cuáíes son las causas dc esla diferencìa? 

5-99C ^Cuál es la causa del error de discretizacidn? < De qué 
manera difieren el eiror global y el error loeal de discretìzacìón? 

5» 10ÙC ^Puede el error gl ob al (acumu I ado) de d iscre tización 
ser menof que el error local en un intervalo? Explique. 

5-I01C ti Cómo se relaciona la fomiulación cn diferencias fí- 
nitas para ìa prìmera derivada con d desarrollo en las serìes de 
Taylor de la funcìón de solución? 

5- 102C Explique por qué el error local de discretlzacíón del 
método de ias diferencias finìtas es proporcional al cuadrado 
dcì tamano dcì intervaìo. Àsimismo, expìique por qué el error 
global de discretizacidn es iinealmente proporcíonal al tamańo 
dd intervalo. 
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5-103C ^Qué causa el error por redondeo? t \Qué clase de 
cálculos son más susceptibles uì error por redondeo? 

5-104C ^Qué sucede a los errores de discrelizaeión y por re- 
dondeo conforme decrece el tamano dcl iiitervalo? 

5-105C Sugiera algunas maneras prácticas paia reducir el 
error por redondeo. 

5-I06C £,Cuál es una manera práctica de comprobar si el error 
por redondeo ha sido significativo cn los cálculos? 

5-107C ^Cuál es una manera prácdca de comprobar si el error 
de discretización ha sìdo siguitlcativo en los cálculos? 

Problemas úe repaso 

5-108 À partir de un balance de energfa sobre el elemento de 
volumen, obtcnga kecuación tridimensional en diferencias fi- 
nitas en estado estacionario, para un nodo interior generaL en 
coordenadas rcctangularcs, para T(x , y, z) para el caso de con- 
ductivídad térmica constanie y generación de calor uníforme. 

5“ 109 A partir de un balance de energía sobre cl elcmcnto de 
volumen, obtenga la ecuación tridimensional cn diferencias fi- 
nitas en régimen transitorio, para un nodo intcrior general, en 
coordenadas rectangulares, para T(a\ y, z, t) para el caso de eon- 
ductìvidad térmica constante y sin gcncración de calor. 

5-110 Considere la conducción de calor unidimensional en es- 
tado estacionario en una pared plana, con gencracíón dc calor 
variable y conductividad térmica constante. La red nodal dcl 
medio consta de los nodos 0, 1,2 y 3, con un espaciamicnto no- 
dal uniforme de àx. Se especifìca la temperatura en la frontcra 
izquíerda (nodo 0). Mediante el enfoque del balance de energía, 
obtenga la fonrmlación en díferencias fmitas del nodo frontera 
3, en la frontera derecha, para el caso de convección y radiación 
eombinadas, con una emisívidad de e, coeficíeute dc convec- 
ción de h , temperatura ambiente de T^, tcmpcratura dc los al- 
rededores de T^ 4 . Asimismo. obtenga la formulación cn dife- 
rencias fmitas para la razdn dc la transferencia de calor en la 
frontera izquierda. 



5*111 Considere la conducción de calor unidímensional en ré- 
gimen transìtorio en una pared plana, con gencración dc calor y 
conductividad térmica varìables. La rcd nodal del medio consta 
de los nodos 0, \ y 2, con un espacíamicnto nodal oniforme de 
At. Mediante el enfoque deì balance dc cnergfa, obtcnga la for- 


mulación explícila en diferencias finitas de este problema, para 
el caso de ilujo de calor específico r/ n y conveccíon en la fron- 
tera izquierda (nodo 0), con un coefìciente de convección de /; 
y temperatura ambicnte dc 7L : , y radiación cn la frontera dere- 
cha (nodo 2), con una cmisividad dc e y tempcratura de los al- 
rcdcdorcs de 

5-112 Repíta el probìema 5-111 para el caso de formulación 
implfcita, 

5-113 Considere la conducciòn de calor unidimensional cn cs- 
tado estaeionario en una aleta de pasador de diámetro constatite 
D , con conductividad térmica constante. La aleta pierde calor 
por convección con eì aire ambietue que está a 7* (en °C), con 
un coeficieme de convección de /?, y por radiación hacia las su- 
perficies circundantes que están a una temperatura promedio de 
(en K). La rcd nodal dc la alcta consta dc los nodos 0 (en 
la base), 1 (a Ja mitad) y 2 (en la punta dc la alcta), con im espa- 
cíamienLo nodal uniformc dc Ax. Mediantc cl cnfoque dcl ba- 
lance de energía, obtciiga la formulación cn diferencias finitas 
de este problcma para eí caso de temperatura cspccffìca cn la 
basc de la aleta y transferencia dc calor por convección y radia- 
ción cn la punta de la misma. 



5*114 A partir dc un balance de energía sobre el elemento de 
voìumen, obtcnga ia ecuucíón hidimensional explícita en dife- 
rencias finitas y en régimen transitorio, para un nodo interior 
general, en coordenadas rectańgulares, para 7'(.t, y, t) para el ea- 
so de conductividad térmica constante y generación de calor 
uniforme. 

5-115 A partir de un balance de energía sobre un elemento de 
volumen con forma de disco, deduzca la ecuación utiidimensio- 
nal implfcitaen diferencias finitas y en régìmen transitorio para 
T(z, i), para un nodo interíor general en un cilindro cuya super- 
ftcie lateral está sujeta a conveccìón, con un coeficiente dc con- 
vección de h y una tempemtura ambiente de 7"** para el caso dc 
conductividad térinica constantc con gcncración de calor uni- 
forme. 

5-1161 EI techo de una casa consta de una ìosa de concreto 
(k = 0.81 Btu/h * ft ■ °F y ot = 7 + 4 X 10“ 6 ftVs) de 5 in de espe- 
sor con 30 ft de ancho y 50 ft de largo. À las 6 PM de una tarde, 
se ohserva que la losa está a utia teinperatura uniforme de 70 J F. 
Se predìce que !a temperatnra del aire ambiente sea de alrededor 
de 50°F, de Jas 6 PM a las 10 PM, de 42°F, de las 10 PM a las 
2 AM, y de 38°F, de las 2 AM a las 6 ÀM, míentras que se 
espera que ìa tempeiatura deì cielo nocturno sea de alrededor de 
445 R para toda la noche. Los coeficientcs dc transferencia 
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de calor por convección en las superficies interior y exterior del 
techo se pueden tomar como h } = 0.9 y h (} — 2 + l Btu/h * ft 2 ■ °K 
respectivamente, La casay las superfides interiores de las pare- 
des y el píso se mantienen a una temperatura constante de 70°F 
durante la noche y la emisividad de las dos superfícies del techo 
de concreto es 0.9. Si constdera tanto la transferencia de calor 
por radiación como por convección y mediante el método explf- 
cito de las diferencias finítas con un tamaho de malla de Ar = 1 
in y un intervalo de tiempo de A; = 5 min. determine las tem- 
peraturas de las superficies interior y exterior del techo a las 
ó AM. Asimismo, determine ia razón promedío de la transferen- 
cia de calor a través del lecho durante esa noche. 



Radiación Convección 



FIGURA P5-116I 


5-117 Una barra bìdimensioisal tiene la configuración geo- 
métrica que se muestra en la figura P5-117 con temperatuia T Á , 
sobre la superficie superior T y 7^, sobre las superficies inferio- 
res, especificadas, y aislamiento sobre los costados. La conduc- 
tividad térmica de la parle superior de la barra es k A , en tanto 
quc la de la Ìnferior es k B . Para una malla dcfmida por Aa — Ay 
= /, escriba la forma más sencilla dc la ccuación matricial, AT 
— C T usada para hallarel campo de ieniperaturas de esiado esta- 
cionario en la sección transversal de la barra* Identifique sobre 
la figura los nodos de la malla en donde usted escriba el balance 
de energfa. 


5-118 Una barra Larga de acero tiene ia seccìón transversal 
que se muestra en la figura P5-I18. La barra se extrae de un 
horno de tratamiento térmico af,- 700°C y se coíoca en el 
fondo de un tanque lleno con agua a 10°C. Para intensificar !a 
transferencía de caior, se hace cìrcular vigorosamente el agua, 
lo cual crea una temperatura casi constante, T s = 10 tì C, sobre 
todas las caras de la barra, excepto en la cara del fondo, la cual 
es adiabática. Las propiedades de la barra son c fi — 430 J/kg ■ K, 
k = 40 W/m - K y p = 8 000 kg/mf 

a) Escriba las ecuaciones en diferencìas finitas para las 
temperaruras desconocidas en la maJla T aplícando el método 
explícito. Àgrupe todas las cantidades constantes en un 
término. Identifique los parámetros adimensionales. como 
Bi y Fo T si es aplicable. 

b) Determine el mngo de los intervalos de tiempo para los 
cuales el esquema expiícito es numéricamente estable. 

c) Para A t = 10 s, determine el campo de Lempcraturas en t = 
10 s y t = 20 s. Llene la tabla que sigue. 

Nodo niOs) T{20s) 

1 _ __ 

2 __ __ 

3 ___ _ 

4 _ _ 

5 _ _ 

6 _ _ 

7 _ _ 



FtGURA P5-1161 


Àifskuniemo 



5-119 La radiacidn solar que incide sobre una masa grande de 
agua limpia (k = 0.61 W/m - °C y a = 0.15 X 10 -6 m 2 /s), co- 
mo un lago, un rio o un estanque, es absorbida en su mayor par- 
te por esa agua y ia caniidad en que se absorbe varia con Ja 
profúndidad. Porejemplo, para la radiación solarque incide for- 
mando un ángulo de 45° sobre un estanque grande de J m de 
profundidad, cuya superficíe del fondo es negra (refiectividad 
cero), 2.8% de la energía solar se refieja de regreso hucìa la at- 
mósfera, 37 + 9% es absorbida por la superficie del fondo y el 
59.3% restante lo absorbe la masa de agua. Si se considera que 
el estanque está fotrmado por cuatro capas de espesores iguales 
(0.25 m en este caso), se puede demostrar que 47.3% de esa 
energía es absorbida por la capa superior, 6.1% por la capa me- 
dia superior, 3.6% por la capa media inferíor y 2.4% por la ca- 
pa del fondo [para obtener inás Ìnformación, véase fengel y 
Ozí^ik, Soíar Energy, 33, núm. 6 (1984), págs. 581-591]. La 
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CAPfTULO 5 


radiación absorbida por el agua se puede tratar de manera con- 
veniente como generacióii de calor en cl análisis dc la transfe- 
rencia de caìor en el estanque. 

Considere un estanquc grandc de I m de profundìdad que es- 
tá inìcialmente a una tempcratura unifonne de 15 G C en ìoda su 
exíensióm Sobre la superficie del esianque está incidiendo encr- 
gía soìar fonnando un ángulo de 45°, a una razón promedio de 
500 W/m 2 , durante un pcriodo de 4 h, Si no se tienen corrientes 
de convección cn cì agua y mediante el métoclo explícito en di- 
ferencias finitas con un tamafio de maila de àx = 0.25 m y un 
intervalo de tiempo de A/ — 15 min, determine la distribución 
de tcmperatura en el estanque en las condicìones más favorables 
(es decin sin pérdidas de calor desde las superficies superior e 
Ìnferior del estanque). En estc caso. la energía solar absorbida 
por ia Kiiperficie del fondo dcl estanque se puede tratar coino 
flujo de calor hacìa eì agua cn esa superficie. 


cm y un intervalo de tiempo de A i = 0.5 s, determine las tem- 
peraturas nodales después de 5 min, mediante el método ex- 
plícito de las diferencias fmitas. Àsimismo, detemiine cuánto 
ticmpo transcurrirá para que se alcanccn las condicìones esta- 
cionarias. 




Radiación 

solar 


g s , W/m 1 


4i °SS/v\\ 

_ í _s_ia__±_ 

Capa superìor Capa del foado 


Estiinqut: solar 


L 


Capa niedia sUperior 


Capa media iaferrot • Negro 

4 J 


FIGURA P5 119 


5* 120 Vue 1 v a a cons i derar el probiema 5-119. L a ab sorc i ón d e 
radiación solar en ese caso se puede exprcsar con mayor preci- 
sión coiììo un poìinomio de cuarto grado, como 

<?(*) = 

4,(0.859 - 3.415jt + 6.704X 2 - 6.339x 3 + 2.278+*), W/m 3 


5* J 221 Considere una pared plana grande, de espesor L — 03 
ft y conductividad térmica k — L2 Btudi * ft - °R en el espacio, 
La pared está cubierta con un material que tiene nna emisividad 
de e — 0.80 y una absortividad solar de at s = 0,60. La superfi- 
cie interior de la pared se mantiene a 520 R en todo mojiìento, 
en tanto que la exteríor esíá expuesta a radiación solar que ínci- 
de cou una razón de q s = 350 Btu/h ■ ft 2 . La superficie exíerior 
también pierde calor por radiación hacta cl espacio profundo 
que está a 0 R. Mediante un cspaciamícnto nodal uniforme de 
Ax■ = 0,1 ft, a) obtenga la formulaeión en diferencias fìnitas pa- 
ra la conducción de calor unidimensional en estado estacionario 
y b) determine ias temperaturas nodales mediante la solución de 
esas ecuaciones. 

Respuestas: b) 528 R« 535 R, 543 R 



donde q s es el flujo solar íncidente sobre la superficie del estan- 
que, en W/m 2 T y x es la distancìa a partir dc la superficie libre de 
éste, en m. Resuelva el problema 5-Li9 medíante esta relación 
para la absorción solar. 

5-121 Se va a enfriar una superficie caíicnte quc cstá a 120°C 
al sujetar aletas de pasador dc aluminio (k = 237 W/m - °C y cr 
— 97.1 X H) -6 m 2 /s) de 8 cm dc largo y 0.8 cm de diámetro, 
con una distancia centro a ccntro de 1.6 cm. La temperaiura del 
medío circundante es de I5°C y el coeficìente de transferencia 
de calor sobre las superficies es dc 35 W/m 2 - °C. inícialmente 
las aietas están a una temperatura uniforme de 30°C y, en el ins- 
tante t = 0, la temperatura dc la superficie caiiente se eleva has- 
ta I 20 Q C, Si se supone conducción de calor unidimensional a lo 
laigo de la aìeta y se toma cl espaciamiento nodal como Av — 2 


5-123 Los artículos alimentìcios congelados se pueden des- 
congelar dejándolos simplemente sobre el jnostrador. pero tarda 
demasiado. Se puede acelerarei proceso de manera considera- 
blc para ios artícuJos ptanos, como ios trozos de bistec, eolocán- 
dolos sobre una pieza grande de metal intensamente conductor, 
ilamada placa para descongelar, la cual sirve como una aleta. E1 
área superficial aumentada mejora !a transferencia de calor y, 
por consíguíènte, reduce el tiempo para descongelar. 

Considere dos bisteces congelados de 1.5 cm dc espesor a 
— 18°C que se semejan a un objeto circular de 15 cm de diáme- 
tro cuando se coiocan próximos uno al otro. Los bisteces ahora 
se coìocau sobre una placa para descongelar de aluminio anodi- 
zado negro (k ~ 237 W/m ■ °C y a = 97.1 X 10“ 6 m 2 /s y e = 
0.90) de i cm de espesor, cuyo diámetro exterior es dc 30 cm. 
Las propiedades de los bísteces congelados son p = 970 kg/m\ 
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c p = 1.55 kJ/kg ■ °C, k = 1.40 W/m ■ °C* a = 0.93 X 10“ 6 m 2 /s 
y e = 0.95, y el calor de fusión es h if - 187 kJ/kg. Se puede 
considerar que los bísteces están descongelados cuando su íem- 
peratura promedio es de 0°C y se ha fundido todo e! hielo en 
ellos. Inicialmente, la placa para descongeìar está a ía tempera- 
tura ambieníe de 20°C y la contratapa de madera que se coloca 
encima se puede considerar como aislamiento. Asimismo, se 
puede considerar que las superficies circundantes están a la mis- 
ma temperatura que el aire ambiente y el coeficiente de transfe- 
rencia de caìor por convección para todas las superficies 
expuestas se puede considerar como 12 W/m 2 * °C. Se puede 
despreciar la transferencia de calor desde las superfìcies latera- 
les de los bìsteces y de la placa para descongelar. Si se supone 
conducción de calor unidimensional tanto en los bìsteces como 
en la placa y mediante el método explícito de las diferencias fi- 
nitas, detcmiine cnánto tìcmpo tardarán en descongelarse. Use 
cuairo nodos con un espaciamìento nodal de Ax = 0.5 cm para 
los trozos de bistec, y tres nodos con un espacìamiento nodal de 
Ar = 3.75 cm, para la parte expuesta de la placa para descon- 
gelar. También, use un intervalo de tiempo de Af = 5 s. Su- 
gereticia: En primer lugar, determine la cantidad total de trans- 
ferencia de calor necesiirìa para descongelar los trozos de bistec 
y, a continuaeión, determinc cuánto tiempo transcurrirá para 
transferir esa cantidad de calor. 


i 1 

< 

II 

3 

á 

6 7 


1 1 

,10 11 . 



FIGURA P5-125 


5-126 Aire a T q actúa sobre la superficie superior deì sólido 
rectangular mostrado en la figura P5-12Ó, con un coeficiente de 
transfereneia de calor por convección de h. La ecuación co- 
rrecta de conducción de calor en estado estacìonario, en dife- 
rencias finitas, para el nodo 3 de este sóiido es 

a) r 3 = i(k/2A)(T 2 + r 4 + r 7 ) + hT 0 } í [(k/A) + hì 

h) r 3 = í(k/2A)(T 2 + r 4 + 2r 7 ) + hT 0 i / [(2k/A) + h] 

c) T y = I (k/A)(T 2 + r 4 ) + hT 0 ) / [(2k/A) + h\ 

d) Ty — \m)(T 2 + r 4 + r 7 ) + hT 0 ] i [(k/A) + h] 

e) r 3 = [(^/A)(2r, + 2r 4 + r 7 ) + hTd / \(k/à) + h] 



20°C 

Transferencia 
de calor 


Recta de sìmetría 


t 

i 

FIGURA P5-123 


Placa para 
descongelar 


Tfrh 


àx-Ay- 

A 

, 6 7 , 

»- 1 

h 1 


.10 11 



FIGURA P5-126 


5-127 6 Cuál es la ecuación coiTecta de conducción de calor en 
régimen no estacionario, en dìferencias hacia adeiante, escrita 
para el nodo 6 del sóíido rectangular que se muestra en la figura 
P5-Í27, sí su temperatura en el ínstame anterior (t-At) es T * 6 ? 


5-124 Repita el problema 5-123 para una placa para descon- 
gelar de cobre, medíante un intervalo de tiempo de At = 3 s. 


a) Tt+ ' = [kAt / (pc p A 2 )](rÌ +TÌ+TÌ+ 7*) 
+ 11 - 2kAt l{pc p A 2 )\TÌ 


Problemas de examen sobre fundamentos 
de tngeniería (Fl) 

5-! 25 í,Cuál es la eeuación correcta de conducción de calor cn 
estado estacionario, en diferencias finiias, escrita para el nodo 6 
del sólido rectangular que se muestra en la figura P5-125? 

a) 7 6 = (7, + 7, + T 9 + T n )/2 

b) T 6 = (7 S + 7, + 7, + 7 l0 )/2 

c) T b = (7, + 7j + 7, + 7 m )/4 

d) T 6 = (7, + 7 5 + 7 7 + 7 1() )/4 

e) t 6 = (7 2 + r 5 + r 7 + r 1() )/2 


b) n+' = L kAt / (pc p A 2 )\(T* +A + TÌ+ 7* 0 ) 

+ [I - kAtl(p Cp A 2 )]T% 

c) H+ 1 = [kAt / (pc : ,A 2 )}(Tt +TÌ+TÌ+ 7f 0 ) 

+ \2kAt l(pc p A 2 )\n 

d) n+ 1 = [2 kAt / ( P c p A 2 )](n +n + Ti+n 0 ) 

+ [ì-2kAt/(p Cp A 2 )\n 

e) TL+'= [2kAt / (pc p A 2 )](n +n + n+ T? n ) 

+ [1 - 4kAt/(pc,A 2 )\n 
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FIGURA P 5-127 
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5-128 La ecuación de conducción de calor en régimen no 
estacíonario en diferencias hacia adelantc para una aleta de es- 
piga de área constante, ,4, con penmetro p , expuesta a aire euya 
temperatura es r 0 , eon un coeficiente de transferencia de calor 
por convección de h, es 


T* +1 = . 

* tir 


pc,Ar. 


, , hpAc 


2 k 

hp 1 

pc p Ar 

Pc p A 


Para que esta ecuación produzca una soiución estable, la canti- 
2 k hp 

dad-—— +-debe ser 

pc p kx- pc p A 

a) negativa í?)cero c)positiva 

d) mayor que l é) menor que J 

5-129 Con el fin de mejorar la exactitud de la solución, la al- 
tura de ias celdas formadas para una resolución en diferencias 
finitas del problema de distribución de la temperatura en un 
sólido rectangular que se muestra en la fìgura P5-129 se hizo 
igual a La mítad del ancho de las mismas. La ecuación correcta 
de conducción de calor en estado estacionario, en diferertcias 
finitas, para la celda correspondiente al nodo 6, es 

a) n = o.i (T 5 + r 7 ) + o.4(r 2 + r 10 ) 

b) r (? = o.25(7i + r 7 ) + o.25(r 3 + r )0 ) 

O r 6 - o.5(r 5 + r 7 ) + o.5<r 2 + r l0 ) 

d) T b = 0 + 4(T 5 + Tj) + 0A(T 2 + r 10 ) 

e) r 6 - o.5(r 5 + r 7 > + o.5(r 2 + r 10 ) 


12 3 4 


5 ( 

À>» 

Àv = À 

-à/2 

7 

'oo 


h- á 

k,-1 

I - 4 
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FtGURA P5-129 

5-130 Con ei fm de mejorar la exactitud de la solución, La al- 
tura de las celdas formadas para una resolucìón en diferencias 
finitas del problema de distribucíón de Ja temperatura en un 
sólìdo rectangular que se muestra en la fìgura P5-130 se hizo 


ígual a la mítad del ancho de las mismas. Si La superficìc 
Ìzquierda se expone a aire a T (h con un coefíciente de transfe- 
rencia de calor de h, el balance correcto de energía para con- 
ducción de calor, en diferencias finitas, para el nodo 5 f es 


L 2 3 4 


T f> h 


FIGURA P5-130 

a) (r 6 + r fc + r l0 ™ r 3 ) + /r(r 0 —r 5 ) / cm) = o 

b) (T, + r, + r )0 - 2 r 3 ) + h(T Q - r 5 ) / m = o 

c) (r 6 + r, + r 10 —3r 3 ) + /i(r 0 r 5 ) / (*à) = o 

d) (7 6 + 7, + T m — 4r 3 ) + ń(7 0 - r s ) / (fcA) = 0 

e) (7 6 + 7, + 7 10 — 57 3 ) + A(7 0 - 7 5 ) / <*A) = 0 


Ay 

Ax=A 

, --- 1 

= À/2 

6 

r -i 

7 

V- 1 

■- - i 

V- i 
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Probíemas de diseno y ensayo 

5-131 Escriba un ensayo de dos páginas acerca dd método dc 
Jos elementos finitos y explique por qué se usa en La mayor par- 
te de los paquetes comerciales de software para ingeniería. Ex- 
plìque también cómo se compara con el método de las 
diferencias fmitas. 

5-132 En el mercado se cuenta con numerosos paquetes pro- 
fesìonales de software para realizar el análisis de la transferen- 
cia de calor y se les da gran publicidad en revistas profesionales 
como la Mechanìcal Engineering, publicada por ia American 
Socíety of Mechanical Engineers (ASME). La compahía en La 
que írabaja el lector decíde comprar ese paquete de software y 
le pide que prepare un ínforme acerca de los paquetes que exis- 
ten, sus costos, capacidades, facilidad de uso y compatibilidad 
con el hardware y otro software de los que se dispone, así como 
sobre ia reputación de la compama que lo elaboró, su hístoria, 
estado fínancíero, soporte a los clientes, capacitación y candi- 
datos futuros, entre otras cosas. Después de una investigación 
prelíminar, seleccione los tres mejores paquetes y prepare un ín- 
forme completo sobre ellos. 

5-133 Disene una placa para descongelar para acelerar la des- 
congelacìón de artículos alimeniicios pìanos, como los bisteces 
congelados y ios vegetales empacados, y evalúe su rendìmiento 
mediante el método de las díferencias finitas (vea el problema 
5-123). Compare su diseno con el de las placas para desconge- 
lar que se encuentran en la actuaiìdad en el mercado. La placa 
debe tener un mejor rendimiento y debe ser apropiada para 
comprarse y usarse como un utensilio doméstìco, durable, fácìl 
de limpiar, de fabricar y asequible. Se espera que íos alimentos 
congelados estén a una temperalura inicial de — 18°C al princí- 
pio del proceso de descongelación, y a 0°C al ftnal, con todo el 
hielo fundido. Especifiquc el jnateriaf la forma, el tamano y 
el espesor de la pLaca propuesta. Justìfique sus recomendaciones 
por medio de los cálculos. En su análisis, lome las temperaturas 


http://gratislibrospdf.com/ 

























354 

TRANSFERENClfl DE CALQR Y MASA 


del ambiente y de las siiperfícies circundantes como de 20°C, y 
el coeilciente de iransferenda de calor por convección eomo 15 
W/m 2 * °C. Para un casg típico, determíne el tiempo de descon- 
geìación con la placa y sin ella. 

5-134 Disefie una caja de seguridad resistente al fuego cuyas 
dimcnsioncs exteriores sean 0.5 m X 0*5 m X 0*5 m y tjue pro- 
teja sli contenido combustible contra un incendío que pueda du- 
rar hasta 2 h. Suponga quc la caja quedará expuesta a un medio 


a una temperatura promedio de 700 Ú C : con un coeficiente com- 
binado de transferencia dc calor de 70 W/m 2 ■ °C, y la tempera- 
tura en el interior de dicha caja debe estar por debajo de 150 Q C 
al final de las 2 h. La cavìdad de la caja debe ser tan grande 
como sea posible. en tanto satisfaga las restricciones de diseno, 
y e! material seleccionado de aìslamiento debc soportar las altas 
temperaturas a las que será expuesto. E1 costo, la durabiìidad y 
la resistencia mecánica también son consideracíones importan- 
tes en la seleccíón de los materiales de aislamiento. 
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FUNDAMENTOS 
DE LA CONVECCIÓN 


H asta ahora se ha considerado la conducción , la cual constituye el 
mecanismo de transferencia de calor a través de un sólido o fluido en 
reposo. Ahora, se considerará la convección , la cual constituye el 
mecanismo de transferencia de calor a través de un fluido, en presencia de un 
movimiento masivo de éste. 

La convección se clasifica como convección natural (o ìibre) y forzada , de- 
pendiendo de la manera en que se inicia el movimiento del fluido. En la con- 
vección forzada se obliga a que el fluido fluya sobre una superficie o en un 
tubo por medios extemos, como una bomba o un ventilador. En la convección 
natural, cualquier movimiento del fluido es causado por medios naturales, co- 
mo el efecto de flotación, el cual se manifíesta como la subida del fluido ca- 
liente y la cafda del fluido frío. La convección también se clasifica como 
externa e intema , dependiendo de si se obliga al fluido a fluir sobre una su- 
perficie o en un tubo. 

Se inicia este capítulo con una descripción física general de la convección. 
A continuación se discuten las capas límite de velocidad y térmica, así como 
los flujos laminary turbulento. Se continúa con la discusión de los números 
adimensionales de Reynolds , Prandtl y Nusselt , y su significado físico. Ense- 
guida, se deducen las ecuaciones de la convección sobre la base de la conser- 
vación de la masa, de la cantidad de movimiento y de la energía, y se obtienen 
soluciones para el flujo sobre una placa plana. Entonces se quitan las dimen- 
siones de las ecuaciones de la convección y se obtienen formas funcionales de 
los coeficientes de fricción y de convección. Por último, se presentan analo- 
gías entre la cantidad de movimiento y la transferencia de calor. 


OBJETIVOS 

Cuando el lector termine de estudiar este capítulo, debe ser capaz de: 

■ Comprender el mecanismo físico de la convección y su clasificación 

■ Visualizar el desarrollo de las capas límite de velocidad y térmica en caso del flujo so- 
bre superficies 

■ Adquirir un conocimiento útil para las aplicaciones de los números adimensionales de 
Reynolds, Prandtl y Nusselt 

■ Distinguir entre los flujos laminar y turbulento, y adquirir una comprensión de los 
mecanismos de la transferencia de la cantidad de movimiento y del calor en el flujo 
turbulento 

■ Deducir las ecuaciones diferenciales que rigen la convección, sobre la base de los ba- 
lances de masa, de cantidad de movimiento y de energía, y resolver estas ecuaciones 
para algunos casos sencillos, como el flujo laminar sobre una placa plana 

■ Hallar la forma adimensional de las ecuaciones de convección y obtener las formas 
funcionales de los coeficientes de fricción y de transferencia de calor, y 

■ Usar analogías entre la cantidad de movimiento y la transferencia de calor, así como 
determinar el coeficiente de transferencia de calor a partir del conocimiento del coefi- 
ciente de fricción. 
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FIGURA6-1 

Transferencia de calor de una superfìcie 
calíeme hacia el fìuido circuíidante, por 
convección y conduccidn. 
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FLGURA 6-2 


Transferencia de calor a través de un 
fìuido comprimido entre dos piacas 
paralelas. 


6-1 ■ MECANISMO FlSICO DE LA CONVECCIÓN 

En el capítulo L se mencíonó que existen tres mecanismos básicos de transfe- 
rencìa de caJor: conducción, convección y radiación, La conducción y la con- 
vección son semejantes pues requieren la presencia de un medio materiaL, pero 
difìeren en que la convección requiere la presencia del movimiento de fluidos* 

La transfèrencia de calor a través de un sólido siempre es por conducción, 
dado que las molécnlas de un sólido de este tipo permanecen en posiciones re- 
lativamente fijas. Sin embargo, la transferencia de calor a través de un líquido 
o gas puede ser por conducción o convección, dependiendo de la presencía de 
algun movimiento masivo del fluido. La transferencia de calor a través de un 
fluido es por convección cuando se tiene un movimiento masivo de este úki- 
mo y por conducción cuando no existe dicho movímiento. Por lo tanto T la con- 
ducción en un fluído se puede concebir como el caso Ifmite de la convección, 
correspondiente al caso de fiuido en reposo (figura 6-1). 

La transferencia de calor por convección es complicada por el hecho de que 
comprende movimiento del fluido así como conducción del calor. E1 movi- 
miento del fluído mejora la transferencia de calor, ya que pone en contacto 
porciones más calientes y más frías de ese fluido, inìcìando índices más altos 
de condueción en un gran número de sitios. Por lo tanto, Ja veìocidad de la 
transíèrencia de calor a través de un fìuido es mucho inás alta por convección 
que por conducción. De hecho, entre más alta es la velocidad del fluido, ma- 
yor es la velocidad de la transferencia de calor. 

Para adarar este punto todavía más, considere la transferencia de calor en es- 
tado estable a través de un fluido contenido entre dos placas paralelas que se 
mantienen a temperauiras diferentes, como se muestra en La fìgura 6-2. Las tem- 
peraturas del fluido y de la placa son las mismas en los puntos de contacto debi- 
do a la continuidad de ìa temperatura. Si se supone que no hay movimiento 
del fliiido, la energía de las moléculas más calientes de éste, cercanas a la placa 
caliente. se transferirá a las molcculas adyacentes más frías del mismo. Enton- 
ces, esta energía pasa a la siguiente capa cie las moléculas más frías del fluido, y 
así sucesivamente hasta que, al fmaf se transfìere a la otra placa. Esto es lo que 
sucede durante la conducción a través de un fluido, Ahora. mediantc una jerin- 
ga, se extrae algo del fluido cercano a la plaea caliente para ìnyectarlo cerca de 
la placa fría repetidas veces. E1 lector puede imaginar que esto acclerará de ma- 
nera considerable el proeeso de transferencia de calor, ya que algo de la energía 
se Lleva hasta el otro lado como resultadp deì movimiento dcl fluido. 

Considérese el enfriamiento de un bloque caLicnte con un ventilador que so- 
pla aire sobre su superficie superior. Se sabe que el calor se transfiere del 
bloque hacia el aire circundante más frío y que fìega el momento en que el 
bloque se enfría. También se sabe que el bloque se enfría más rápido si se 
pone a funcionar el ventilador a una velocidad más alta. Si se reemplaza el 
aire por agtia, incluso se mejora más la transferencia de calor por convección. 

La experìencia muestra que la transferencia de calor por conveceión depen- 
de eon imensidad de las propiedades viscosidad dinámìca ft, conductividad 
térmica k y densidad p y calor específico c p deì flukkx así como de La veloci- 
dad del fluìdo V. También depende de la configuración geométríca y aspere- 
za de la superficie sólìda, además del tipo de flujo dei fluido (el que sea 
laminar o turbulento). Por tanto, se espera que Las relaciones de La transferen- 
cia de calor por convección sean un tanto complejas debido á su dependencia 
de tantas variables, Esto no es sorprendente, yaque la conveccíón es eì meca- 
nìsmo más complejo de transferencia de calor. 

À pesar de la complejidad de la convección, se observa que )a razón de ìa trans- 
ferencía de calor por este mecanistno es proporcional a la diferencia de tempera- 
tura y se expresa de manera convenientc por la ley de Newton de enfrianiiento 
como 
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4etm ~ ~ T x ) 

(W/m^) 

(6-1) 

o bien, 





= hAJJ, - T x ) 

(W) 

(6-2) 

donde 





h = coeficiente de transferencia de calor por convección, W/m 2 • C 
A s = área superficial de transferencia de calor, m 2 
T s = temperatura de la superficie, & C 

7 X = temperatura del fluido sufícientemente lejos de la superfície, °C 


A juzgar por sus unidades, el coefíciente de transferencia de calor por con- 
vección h se puede definir como la razón de la transferencia de caìor entre 
una supetficie sólidci y un fluido por unidad de área superficial por unidcid de 
diferencia en la temperatura. 

E1 lector no debe dejarse llevar por la simple apariencia de esta relación, en vir- 
tud de que el coeficiente de transferencia de calor por convección h depende de 
varias de las variables mencionadas y, por consiguiente, es difícil de determinar. 

A menudo, el flujo del íluido se confína por medio de superfícies sólidas y 
es importante entender la manera en que la presencia de esas superficies afecta 
ese flujo. Considérese el flujo de un fluido en un tubo estacionario o sobre una 
superfície sólida que no es porosa (es decir, que es impermeable al fluido). To- 
das las observaciones experimentales indican que un fluido en movimiento 
llega a detenerse por completo en la superficie y toma una velocidad cero con 
respecto a esta última. Es decir, un fluido en contacto directo con un sólido “se 
adhiere” a la superficie debido a los efectos viscosos y no se desliza. Esto se 
conoce como la condición de no deslizamiento. 

La fotografía de la figura 6-3, obtenida de un videoclip, muestra con claridad 
la evolución de un gradiente de velocidad como resultado de la adherencia del 
fluido a la superfície de un cuerpo romo. La capa que se adhiere a la superficie 
desacelera la capa adyacente de fluido debido a las fuerzas viscosas existentes 
entre las capas del propio fluido, de manera que una capa desacelera a la que 
sigue, y así sucesivamente. Por lo tanto, la condición de no deslizamiento es 
responsable del desarrollo del perfil de velocidad. La región del flujo adya- 
cente a la superficie en la cual los efectos viscosos (y, por lo tanto, los gradien- 
tes de velocidad) son significativos se llama capa límite. La propiedad del 
fluido responsable de la condición de no deslizamiento y del desarrollo de la 
capa Iímite es la viscosidad y se discute brevemente en la sección 6-2. 

Una capa de fluido adyacente a una superfície en movimiento tiene la 
misma velocidad que esta última. Una consecuencia de la condición de no 
deslizamiento es que todos los perfiles de velocidades deben tener en los pun- 
tos de contacto entre un fluido y una superficie sólida los valores cero de ve- 
locidad relativa con respecto a la superficie (figura 6-4). Otra consecuencia de 
la condición de no deslizamiento es el arrastre superficiaU el cual es la íuerza 
que un fluido ejerce sobre una superficie, en la dirección del flujo. 

Una implicación de la condición de no deslizamiento es que la transferencia 
de calor de la superficie del sólido hacia la capa de fluido adyacente a esa su- 
perficie se da por conducción pura , ya que la capa de fluido está inmóvil, y se 
puede expresar como 

(W/m 2 ) (6-3) 

y=0 

donde T representa la distribución de temperatura en el fluido y (r)77r)y) v=0 es 
el gradiente de temperatura en la superficie. A continuación, este calor se cile - 
ja por convección de la superfìcie como resultado del movimiento del fluido. 
Nótese que la transferencia de calor por convección de una superficie sólida a 
un fluido es simplemente la transferencia de calor por conducción de esa su- 


. = . = , ÒT 

tfc onv */cond *fluido 



Desarrollo de un perfíl de velocidad 
debido a la condición de no 
deslizamiento, confonne un fluido fluye 
sobre un cuerpo romo. 

"Hunrer Rouse: Laminar ond Turbulent Flow' Film." 
Copyriyhl IIHK-Hydroscience & Engineering. 
The University oflowa . Usado con autorización. 
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FIGURA 6-4 

Un fluido que fluye sobre una superfície 
estacionaria Ilega a detenerse por 
completo en la superficie a causa de la 
condición de no deslizamiento. 
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perficie sólida a la capa de fluido adyacente. Por lo tanto, se pueden Ìgualar las 
ecuaciones 6-1 y 6-3 del flujo de calor, con el fin de obtener 


h = 


kfiuiátídTldy ) y - o 

n - Z 


(W/m 2 ■ *C) 


(6-4) 


para ladetermínación del coefìciente de trartsferencìa de calorpor conveccìón 
cuando se conoce la distrìbución de temperatura dentro del fluido. 

En general, el coeficiente de transferencia de calor por convección varía a 
lo largo de la dirección del flujo (o dirección jc). En esos casos, el coefìciente 
promedio o medio de transfercncia de calor por conveceión para una superfi- 
cie se determina al promediar de manera adecuada los coeficientes locales so- 
bre loda esa superficie. 


Número de Nusselt 

En ios estudios sobre convección, es práctica comun quitar ias dìmensiones a 
las ecuaciones que rigen y combinar las variables, las cuales se agrupan en nú- 
meros adimensìonales^ con el fin de reducir el número de VĹii iables totales. 
También es práclica común qttitar las dimensiones del coeficiente de transfe- 
rencia de calor h con el número de Nusseh, que se defíne como 



(6-5) 



Ar^T 2 -7' | 

RGURA 6-5 

Transferencia de calor a través de una 
capa de tluido de espesor L y diferencta 
de temperauira AT 


donde k es la conductividad ténnica del fluido y L r es la longitud caracterís- 
tica. Este numero recibíó ei nombre en honor de Wilhelm Nusselt, quien rea- 
íizó contribuciones significativas a la transferencia de calor por conveceión 
durante la primera mitad del sìglo xx, y se concibió como el coeficiente adì - 
mensìonaì de transferencia de calor por convección. 

Píira comprender el sígnificado físico del número de Nusselt, considere una 
capa de fluido de espesor L y diferencia de temperatura A T = T 2 — T h como 
se muestra en la figura 6-5. La transferencia de calor a través de ìa capa de 
fíuìdo será por convección cuando esta última tenga algún movimiento y por 
conducción cuando esté inmóviì. En cualquiera de los dos casos, ei flujo de 
calor (ta veloctdad de transferencia de caìor por unidad de tiempo por unìdad 
de área superficial) es 

^ cor)V = hAT (6-6) 


y 


. = , at 

^contJ '■ ^ 


(6-7) 


À1 dividir ambas ecuaciones da 



FIGURA 6-6 

Se recurre a la conveccìón forzada 
síempre que se necesite incrementíLr la 
razón de la transferencia de calor. 


tfconv _ /?A7 _ hL 
£ Àond kATiL k 


( 6 - 8 ) 


lo cual es el número de Nusselt. Por lo tanto, el numero de Nusselt representa 
el mejoramiento de la transferencia de calor a través de una capa de fluido co- 
mo rcsultado de la conveccidn en relación con la conducción a través de la 
misma eapa. Entre mayor sea el número de Nusseìt, más elìcaz es la convec- 
ción. Un número de Nusselt de Nu = ì para una capa de fíuido representa 
transferencia de calor a través de ésta por conducción pura. 

En la vida dimia se usa la convección forzada más de lo que el lector podna 
pensar (figura 6-6). Se recurre a la convección forzada siempre que se quiera 
incrementar la velocidad de la transferencia de calor desde un objeto caliente. 
Por ejemplo, se enciende el venfilador en los días cálidos de verano para ayu- 
dar a que nuestro cuerpo se entríe de manera más eficaz. Entre mayor sea la ve- 
loeídad tlei vemìlador, mejor se siente. Se agita la sopa o se sopla sobre una 
rebanada de pìzza caliente para hacer que se enfrten más rápido. En los días in- 
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vemales de mucho viento se siente mucho más frío de lo que en reaiidad hace. 
La solución más simple para los problemas de calentamiento en el empaque de 
los dispositivos electrónicos es usar un ventilador suficientemente grande. 

6-2 - CLASIFICACIÓN DE LOS FLUJOS DE FLUIDOS 

La transferencia de calor por convección está íntimamente ligada a la mecáni- 
ca de fluidos, que es la ciencia que trata del comportamiento de los fluidos en 
reposo o en movimiento y de su interacción con sólidos o con otros fluidos 
en las fronteras. Existe una amplia variedad de problemas de flujo de flui- 
dos que se encuentran en la práctica, y suele ser conveniente clasificarlos con 
base en algunas características comunes para hacer factible su estudio en gru- 
pos. Hay varias maneras de clasificar los problemas de flujo de fluidos y, a 
continuación, se presentan algunas categorías generales. 


Región viscosa de flujo en comparación 
con la no viscosa 

Cuando dos capas de fluido se mueven una en relación con la otra, se desarro- 
lla una fuerza de fricción entre ellas, mediante la cual la capa más lenta trata 
de desacelerar a la más rápida. Esta resistencia intema del fluido al 
movimiento se cuantifica por la propiedad del fluido conocida como viscosi - 
dad , que es una medida de la pegajosidad intema de ese fluido. La viscosidad 
es causada por las fuerzas de cohesión entre las moléculas, en los líquidos, y 
por las colisiones moleculares, en los gases. No hay fluido con viscosidad 
cero y, por consiguiente, todos los flujos de fluidos implican efectos viscosos 
en cierto grado. Los flujos en los que los efectos de la fricción son significa- 
tivos se conocen como flujos viscosos. Sin embargo, en muchos flujos de in- 
terés práctico, existen regiones (por lo común no cercanas a superficies 
sólidas) en donde las fuerzas viscosas son despreciablemente pequenas en 
comparación con las fuerzas de inercia o de presión. E1 despreciar los térmi- 
nos viscosos en esas regiones de flujo no viscoso simplifica considerable- 
mente el análisis, sin mucha pérdida de exactitud. 

En la figura 6-7, se muestra el desairollo de regiones viscosa y no viscosa de 
flujo como resultado de la inserción de una placa plana paralela en una corriente 
de fluido de velocidad uniforme. E1 fluido se adhiere a la placa en ambos lados, 
debido a la condición de no deslizamiento, y la delgada capa Iímite en la cual los 
efectos viscosos son significativos, cercana a la superficie de la placa, es la 
región de Jlujo viscoso. La región del flujo en ambos lados, alejada de la placa y 
que no es afectada por la presencia de ésta, es la región deflujo no viscoso. 



FIGURA 6-7 


Flujo de fluido de una corriente 
originalmente uniforme sobre una placa 
plana y las regioncs de flujo viscoso 
(próximas a la placa cn ambos lados), 
asf como no viscoso (lejos de la placa). 

Fundamentals of Boundary Layers, 
National Committee from Fluid Mechanics Films, 
© Education Development Center. 


Flujo interno en comparación con el externo 

E1 flujo de un fluido se clasifica como intemo o extemo, dependiendo de si se 
fuerza ese fluido a fluir en un canal confinado o sobre una superficie. E1 flujo 
de un fluido no confinado sobre una superficie del tipo de una placa, un alam- 
bre o un tubo es flujo externo. E1 flujo en un tubo o ducto es flujo interno si 
el fluido está por completo limitado por superficies sólidas. Por ejemplo, el 
flujo de agua en un tubo es intemo y el de aire sobre una pelota o sobre un tubo 
expuesto durante un día con viento es flujo extemo (figura 6-8). E1 flujo de 
líquidos en un ducto se menciona como flujo en canal abierto si ese ducto sólo 
está lleno en forma parcial con el líquido y se tiene una superficie libre. Los 
flujos de agua en los ríos y zanjas de irrigación son ejemplos de esos flujos. 

Los flujos intemos son dominados por la influencia de la viscosidad en toda 
la extensión del campo de flujo. En los externos, los efectos viscosos se limi- 
tan a las capas límite cercanas a las supeificies sólidas y a las regiones de la 
estela que se ubica atrás de los cuerpos. 



FIGURA 6-8 

Flujo externo sobre una pelota de tenis y 
la región de la estela turbulenta detrás. 

CortesUt de la NASA v Cislunar Aerospace, Inc. 
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Laminar 



De transición 



Tllrbuknto 

FIGURA 6 9 

Flujos laminar, de traasición y 
turbulento. 

Corteskì de ONEHA „ foíúgrafta tomada por Werié. 


Flujo compresible en comparación 
con el incompresible 

Un flujo se clasifica como compresible o incompresible , dependiendo de la 
variación de la densidad en el flujo, La incompresibilidad es una aproxi- 
mación y se dice que un flujo es incompresible si la densidad permanece casi 
constante en toda la extensión del flujo. Por lo tanto, el volumen de todas las 
porciones dcl fluido permanece inalterado durante su movimiento, cuando el 
flujo (o el fluido) es incompresible. 

En esencia, las densidades dc los Kquidos son constantes, de donde es típico 
que el flujo de éstos sea incompresible. Por lo tanto. suele mencionarse que 
los líquidos son sustancìas incompresìbles. Por ejemplo, una presión de 210 
atm causa que la densidad del agua líquida a ! atm cambie en sólo 1%. Por 
otra parte. los gases son altamente compresibles. Por ejemplo, un eambio en 
la presión de sólo 0.01 atm causa un cambio de 1% en la densidad del aire at- 
mosférico. 

Los ilujos de los líquidos, con una buena precisión, son incompresibles, 
pero la variación en la densidad en los flujos de gases y, como consecuencia, 
)a exactitud de aproximación que se hace al modelar esos flujos como Ìn- 
compresibles depende del número de Mach, definido como Ma = V/c, en 
donde c es la velocidad del sonido cuyo valor es de 346 m/s en aire a la tem- 
peratura ambiente ai nivel del mar. A menudo. los flujos de gases se consi- 
deran incompresibles si los cambios en la densidad están por debajo de 
alrededor de 5%, que suele ser el caso cuando Ma < 0.3. Por io tanto, se 
pueden despreciai' los efectos de la compresibilidad del aire a veiocidades por 
debajo de alrededor de 100 m/s. Nótese que el flujo de un gas no es necesaria- 
mente compresible. 

Aun tos cambios pequenos en la densidad de los líquidos correspondientes 
a grandes cambios en la presión pueden tener consecuencias importantes. Por 
ejemplo, el irritante “golpe de ariete hidráulico” en un tubo de agua es cau- 
sado por las vibraciones de éste generadas por la reflexión de las ondas de pre- 
sión que se tienen después del cien'e repentino de las válvulas. 

Flujo laminar en comparación con ei turbulento 

Algunos flujos son suaves y ordenados, mientras que otros son un tanto caóti- 
cos. E1 movimiento de fluidos intensamente ordenado, caracterizado porcapas 
suaves, se conoce como laminar. La palabra lamìnar proviene del movimiento 
de las partículas adyacentes de fluido reunidas en “láminas”. El flujo de los 
fluidos altamente viscosos, como íos aceites a bajas velocidades, comúnmente 
es laminar. E1 movimiento altamente desordenado de los fluidos que, en gene- 
ral, se tiene a altas velocidades y que se caracteriza por fluctuaciones en la ve- 
locidad se eonoce como turbulento (figura 6-9). Lo común es que el flujo de 
fluidos de baja viscosidad, como cl aire a altas velocidades, sea turbulento. E1 
régimen de flujo influye mucho cn la potencia requerida para el bombeo. Un 
flujo que se altema entre laminar y turbulento se conoce como de transición. 

Flujo natural (o no forzado) 
en comparación con el forzado 

Se dice que el flujo de un fluido es natural o forzado, dependiendo de la mane- 
ra en que se inicía el movimiento de ese fluido. En el flujo forzado, se obliga 
a un fluido a desplazarse sobre una supeificie o dentro de un tubo por medios 
extemos, como una bomba o un ventilador. En los flujos naturales. cuatquier 
movimiento del fluido se debe a medios naturales, como el efecto de flotación, 
que se manifiesta como la subida del fluido cáíido (y, por consiguiente. más 
ligero) y la caída del más fn'o (y, por lo tanto, más denso) (figura 6-10). Por 
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ejemplo, en los colectores solares para calentamiento de agua, se utiliza el 
efecto de termosifón con el fin de reemplazar las bombas al colocar el tanque 
de agua suficientemente arriba de los colectores solares. 


Flujo estacionario en comparación 
con el no estacionario 

En ingeniería, se usan con frecuencia los términos estacionario y uniforme ; 
por consiguiente, es importante tener una comprensión clara de sus significa- 
dos. E1 término estacionario implica que no hay cambio en un punto con el 
tiempo. Lo opuesto a estacionario es no estacionario. E1 término uniforme 
implica que no hay cambio con respecto a la posicióti en una región especifi- 
cada. Estos significados son coherentes con su uso cotidiano [amiga estable 
(i estacionaria ), distribución uniforme, etcéteraj. 

Los términos no estacionarìo y transitorio con frecuencia se usan en forma 
intercambiable, pero no son sinónimos. En mecánica de fluidos, no estaciona - 
rio es el término más general que se aplica a cualquier flujo que no es estacio- 
nario, y, normalmente, transitorio se usa para flujos en desarrollo. Por ejemplo, 
cuando se enciende un motor del cohete se tiene efectos transitorios (la pre- 
sión se desarrolla en el interior del motor, el flujo se acelera, etcétera) hasta 
que el motor se estabiliza y opera en forma estacionaria. E1 término periódico 
se refiere a la clase de flujo no estacionario en la cual el flujo oscila en tomo 
de una media estacionaria. 

Muchos dispositivos, como las turbinas, los compresores, las calderas, los 
condensadores y los intercambiadores de calor, operan durante largos perio- 
dos en las mismas condiciones y se clasifican como dispositivos de flujo esta - 
cionario. (Nótese que, por supuesto, el campo de flujo cercano a las álabes de 
una turbomáquina es no estacionario, pero, cuando se clasifica los aparatos, se 
considera el campo de flujo total, en lugar de los detalles en algunos lugares). 
En el flujo estacionario, las propiedades del fluido pueden cambiar de punto a 
punto dentro de un dispositivo, pero en cualquier punto fijo permanecen cons- 
tantes. Por lo tanlo, el volumen, la masa y la cantidad total de energía de un 
dispositivo de flujo estacionario o una porción de flujo estacionario per- 
manecen constantes en condiciones de la operación estacionaria. 

Se puede tener una aproximación muy cercana de las condiciones de flujo 
estacionario debido a aparatos que se pretende sean para operación continua, 
como las turbinas, las bombas, las calderas, los condensadores y los inter- 
cambiadores de calor de las plantas generadoras de energía eléctrica o los sis- 
temas de refrigeración. Algunos dispositivos cíclicos, como los motores o 
compresores reciprocantes, no satisfacen las condiciones de flujo estacionario, 
ya que éste es pulsante y no estacionario en las admisiones y las salidas. Sin 
embargo, las propiedades del fluido varían con el tiempo de una manera pe- 
riódica, y el flujo a través de estos dispositivos incluso se puede analizar como 
un proceso de flujo estacionario, utilizando los valores promediados en el 
tiempo para las propiedades. 





à 


1 

Re 

= 3 x 10-' 



FIGURA 6-10 


En esta imagen estrioscópica de una 
muchacha, la subida del aire cálido, más 
ligero, adyacente a su cuerpo indica que 
los humanos y los animales de sangre 
caliente estamos rodeados de columnas 
térmicas de aire cálido que sube. 

G. S. Settles, Cas Dynamics Lub. 
Penn State University. Usado con autońzación. 


Flujos unidimensional, bidimensional 
y tridimensional 

Un campo de flujo ,se caracteriza de la mejor manera por la distribución de ve- 
locidades y, de este modo, se dice que un flujo es unidimensional, bidimen- 
sional o tridimensional si la velocidad del mismo varía en una, dos o tres 
direcciones de coordenadas espaciales, respectivamente. E1 flujo típico de un 
fluido comprende una configuración geométrica tridimensional y la velocidad 
puede variar en las tres direcciones, dando lugar al flujo tridimensional [V (jc, 
y, z), en coordenadas rectangulares, o V (/*, 0, z), en coordenadas cilíndricas]. 

I 
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FíGURA 6-11 

Desarrollo del perfil de velocidad en un 
tubo cireular, V = z\ de donde el 
flujo es bidímensionai en la región de 
entrada y se vuelve unidímensional 
corriente abajo, cuando el perfil de 
velocidad se desarrolla por completo y 
permanece inalterado en la dirección del 
fbijo, V= V(r). 


Perfil dc velocìdad Perfil de velocidad completa- 



No obstante, la variación de la veiocidad en ciertas direcciones puede ser pe- 
queria en reiación con la variación en otras, y se puede ìgnorar con el etTor des- 
preciabie, En esos casos T el flujo se puede modeíar de manera conveniente 
como sx fuera unidimensionai o bidimensional, que son más fáciles de analizar, 

Considérese eì flujo estacionario de un fluido que pasa por un tubo circular 
unido a un tanque grande. La velocídad del fluido en todos los puntos sobre la 
superficìe del tubo es cero, debido a la condición de no deslizamiento, y el 
flujo es bidimensìonal en La región de entrada de ese tubo, ya que la velocidad 
cambia tanto en la dirección r como en la z . E1 perfil de velocidad se desarro- 
Ua por completo y permanece inalterado después de recorrída cíerta distancia 
desde ía entrada (alrededor de 10 diámetros de tubo en el flujo turbulento y 
menos en el laminar), y se dice que, en esta región, el flojo está completa - 
mente desarrollado. EI flujo completamente desarrollado en un tubo circuiar 
es unidimensional, ya que la veloddad varía en la dirección radìal, pero no en 
las dìreccioues angular úo axial z* como se muestra en la figura 6-11. Es de- 
cir, el perfil de velocidad es el mismo en cualquier ubicacìón axial z y es 
simétrico respecto al eje del tubo. 

Nótese que la dimensionalidad del flujo también depende de la elección del 
sistema de coordenadas y de su orientación. Por ejemplo, como ya se dijo, el 
flujo en un tubo es unidimensìonal en coordenadas cìlíndricas, pero bidimen- 
sional en cartesíanas, lo que ilustra la importancia de la elección del sistema 
más apropiado de coordenadas. Nótese también que, incluso en este flujo sen- 
cillo, 1a velocidad no puede ser uníforme de uno a otro lado de la sección 
transversal del tubo, debido ala condicíón de no deslizamiento, Sin embargo, 
en una entrada bien redondeada dei tubo, se puede obtener una aproximadón 
del perfíl de velocidad como si fuera casi uníforme de uno a otro lado del 
tubo, ya que la velocidad es casi constante en todos los radios, excepto muy 
cerca de la pared del propio tubo. 


6-3 - CAPA LÍMITE DE LA VELOCIDAD 


Considere el fìujo paralelo de un fluido sobre una placa plana, como se mues- 
tra en la figura 6-12. Las superficies que están tomeadas de manera ligera, co- 
mo los álabes de las turbìnas, también se pueden considerar cotno pfacas 
planas con precisión razonable. La coordenada jc se mide a lo largo de la su- 
perficìe de la placa, desde el borde de ataque de esta última, en la dirección 


FIGURA 6-12 

Desarrollo de 
lacapa limìte 
para el flujo 
sobre una 
placa plana y 
los diferentes 
regfmenes de 
flujo. 
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del ilujo y la v se mide desde esa superficie, en la dirección perpendicular. E1 
fìuido se aproxima a la placa en la dirección a* con una velocidad uniforme su- 
perior V , la cual es prácticamente idéntica a la velocidad de la corriente libre 
sobre la placa, lejos de la superficie (éste no sería el caso para el fìujo cruza- 
do sobre objetos romos, como un cilindro). 

En beneficio de la discusión, se puede considerar que el fluido consta de ca- 
pas adyacentes apiladas una sobre la otra. La velocidad de las partículas en la 
primera capa de fluido adyacente a la placa se vuelve cero debido a la condi- 
ción de no resbalamiento. Esta capa inmóvil retarda las partículas de la capa 
vecina como resultado de la fricción de las partfculas de ambas capas adjun- 
tas que tienen velocidades diferentes. Esta última capa reLu*da las moléculas 
de la capa siguiente, y así sucesivamente. Por tanto, la presencia de la placa se 
siente hasta cierta distancia normal 5 a partir de ella, más allá de la cual la ve- 
locidad de la corriente libre permanece esencialmente inalterada. Como resul- 
tado, la componente x de la velocidad del fluido, w, varía desde 0, en v = 0, 
hasta casi V, en y = S (figura 6-13). 

La región del flujo arriba de la placa y limitada por 8, en la cual se sienten 
los efectos de las fuerzas coitantes viscosas causadas por la viscosidad del lí- 
quido se llama capa límite de la velocidad. E1 espesor de la capa límite , á. 
por lo común se define como la distancia y tomada desde la superficie, a par- 
tir de la cual u = 0.99 V 

La recta hipotética de u = 0.99V divide el flujo sobre una placa en dos re- 
giones: la región de la capa límite, en la cual los efectos viscosos y los cam- 
bios de la velocidad son significativos, y la región del flujo no viscoso, en la 
cual los efectos de la fricción son despreciables y la velocidad permanece 
esencialmente constante. 


Velocidade.s 
relativas dc las 
capas de fluido 


V=V 



FIGURA 6-13 


El desarrollo de una capa límite sobre 
una superficie se debe a la condición 
de no deslizamiento. 


Esfuerzo cortante superficial 

Considere el flujo de un fluido sobre la superficie de una placa. La capa de 
fluido en contacto con la superficie tratará de airastrar a la placa por efecto 
de la fricción, al ejercer una fuerza de fricción sobre ella. De modo semejan- 
te, una capa de fluido más rápida trata de arrastrar a la capa adyacente más 
lenta y ejercerá una fuerza de fricción en virtud de la fricción entre las dos. La 
fuerza de fricción por unidad de área se llama esfuerzo cortante y se denota 
por t. Los estudios experimentales indican que, para la mayor parte de los 
fluidos, el esfuerzo cortante es proporcional al gradiente de velocidad , y el es- 
fuerzo cortante en la superficie de la pared es expresada como 




= M 


du 

fly 


(N/m’) 


(6-9) 


donde la constante de proporcionalidad p se llama viscosidad dinámica del 
fluido, cuya unidad es kg/m • s (o, lo que es equivalente, N • s/m 2 . o sea, 
Pa • s, o bien, el poise = 0.1 Pa • s). 

Los fluidos que obedecen la relación lineal antes dada reciben el nombre de 
fluidos newtonianos, en honor de Sir Isaac Newton, quien la expresó por pri- 
mera vez en 1687. Los fluidos más comunes, como el agua, el aire. la gasoli- 
na y los aceites, son newtonianos. La sangre y los líquidos plásticos son 
ejemplos de fluidos no newtonianos. En este texto sólo se consideran los flui- 
dos newtonianos. 

En los estudios de flujo de fluidos y de transferencia de calor con frecuen- 
cia aparece la razón de la viscosidad dinámica con respecto a la densidad. Por 
conveniencia, a esta razón se le da el nombre de viscosidad cinemática v y se 
expresa como v = p/p. Dos unidades comunes de la viscosidad cinemática 
son el m 2 /s y el stoke (1 stoke = 1 cm 2 /s = 0.0001 m 2 /s). 

La viscosidad de un fluido es una medida de su resistencia a la deformación 
y es una fuerte función de la temperatura. Las viscosidades de los líquidos de - 


Viívcosidad 



La viscosidad de los Iíquidos 
decrece y la de los gases aumenta 
con la temperatura. 
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TABLA 6-1 


Víscosidades dinámìcas de algunos 
fluìdos 3 i atm y 20°C (a menos 
que se especifique otra cosa) 

Fluido 

Viscosidad 
dinámica 
ía, kg/m ■ $ 

Gíicerína: 

-20°C 

134,0 

o c c 

12.1 

20°C 

1.49 

40°C 

0.27 

Aceíte para motor: 

SAE I0W 

0,10 

SAE 10W30 

0,17 

SAE30 

0,29 

SAE 50 

0,86 

Mercurio 

0,0015 

Alcohol elílico 

0,0012 

Agua: 

OX 

0,0018 

20 B C 

0.0010 

100 e C (líquida) 

0.0003 

100°C (vapor) 

0.000013 

Sangre, 37"C 

0.0004 

Gasolina 

0.00029 

Amoniaco 

0.00022 

Aire 

0,000018 

Hìdrógeno, 0"C 

0.000009 


r K Corríeme Ubre Te 



FIGURA 6-15 


T 

Tj, + 0.99(7^ -T s ) 


Capa límite térrrdca sobre una plaea 
plana (el lluido está más calience que 
la superficie de la placa). 


crecen con la temperatura, en tanto que las de los gases aumentan eon ella 
(figura 6- j4). En la tabia 6-1, se da una ìista de las viscosidades de algunos 
íluidos a 20°C. Nòtese que las viscosidades de fluidos diferentes ditieren en 
varios órdenes de magnìtud. 

La determinación del esfuerzo cortante superfícial r r a partir de la ecuación 
6-9 no es práctica, ya que requiere conocimiento del perfil de velocídades dei 
fluido. Un procedimiento más práctico en el tlujo externo es relacionar r v con 
la velocidad corriente superior, V, como 

pV 1 

C } — iWm 2 ) (6-4 o> 

dondc C}es el coefíderUe de friccsón adiniensional, cuyo valor, en la mayor 
parte dc los casos, se determina en forma experimentaL y p es la densidad del 
fluido. Nótese que, en general, ei coeíìciente de bricción variará con la ubi- 
cación a lo lavgo de la superficie. Una vez que se dispone del coeficieiite de 
fricción promedio sobre una superficie dada, la fuerza de fricción sobre la su- 
pcrficie coinpleta se determina a partir de 

pV 2 

F/ — CfÀ x (N) (6-11) 

donde A s es cl área superficiaL 

Eì coeficiente de l’ricción es un parámetro importanie en íos estudios de trans- 
fcrcncia dc calor ya que esiá directamente relacíonado con el coeficiente de 
transferencia de calor v con los requisitos de potencia de la bomba o el ventilador. 

6-4 • CAPA LÍMITE TÉRMICA 

Se ha visto que se desarrolla unacapa límite de la velocìdad cuando un fluido 
lluye sobre una superlìcie como resuliado de que la eapa de fluido adyacente 
a la superficie tome ía velocidad de ésta (es deeir, velocidad cero en relación 
con La superficie). Àsimismo, se define la capa límite de la velocidad como la 
región en la cual la velocidad del fluido varía desde eero hasta 0.99 V. De mo- 
do semejante, se desarrolla una capa límíte férmica cuando un fluido a una 
temperatura espeeífica fiuye sobre una superficie que está a una temperatura 
diferente, como se muestra en la figura 6-15. 

Considere el fìujo de un fluido a una temperatura uniforme de sobre una 
placa pìana ìsotérmica a la temperatura T y Las partículas de fluido en la capa 
adyacente a la superficíe alcanzan el equilìbrio téiTnico con la placa y tomarán 
la temperatura superficial T y Entonces, estas partículas de fìuido intercambia- 
rán energfa con las partículas que están en la capa de fluido adjuuta, y así su- 
cesivamente. Como resultado, se desarrolìa un perfil de temperaturas en el 
campo de flujo que va desde T y en ìa superficie, hasta T*_, suficìentemente le- 
jos de ésta. La región dei fìujo sobre la superficie en la cual la variación de la 
temperatura en la dirección normal a la superficie es significativa es la capa 
límite térmica. E1 espesor de la capa límite térmica S s en cualquier lugar a lo 
largo de la superficie se define como ia distancia, desde la superficie, a la cual 
la diferencia de temperatura T — T s es igual a 0.99(T M — Tj. Nótese que para 
el caso especial de T s = 0, se tiene T = 0.99 T*_ en el borde exterior del Iímite 
térmico, to cual es análogo a u = 0.99 V para la capa límite de la velocidad. 

EI espesor de la capa límite térmica aumenta en la dirección del flujo, ya 
que, corriente más abajo, se sienten los efectos de la transferencia de calor a 
distancias más grandes de la superficie. 

La razón de la transferencia de calor por convecdón en cualquier paríe a to 
largo de la superficte está relacionada directanìente con el gradiente de tempe- 
ratura en ese lugar. Por lo tamo, la forma deì perfìi de temperaturas en la capa 
límite tcnuica inipone ìa transferencia de calor por convección entre la super- 
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ficie sólida y el fluído que fluye sobre elia. En el flujo sohre una superficie ca- 
lentada (o enfriada), tanto la capa iímite de la velocidad como la térmíca se 
desarrollan en forma siinultánea. Dado que 1 a velocidad del fluido tendrá una 
fuerte ìnfluencía sobre ei perfìl de tempemturas, ei desarrollo de la capa lími- 
te de la velocidad en relación con la térmica tendrá un fuerte efecto sobre la 
transferencia de calor por convección. 

Número de Prandtl 

La mejor manera de describir el espesor relativo de las capas límite de veloci- 
dad y térmica es por medio del parámetro número de Prandtl adimensional, 
definido como 

p r _ 0í fu s i v u) ud molccular úc í a c an tì d ad de movi me_n to _ v _ . 

Difttsividad molecuiar del caior a k 


TABLA 62 


Rangos típicos de Sos mjmeros de 
Prandtl para fluidos comunes 


Ffuido 

Pr 

Metales líqutdos 

0.004-0.030 

Gases 

0.7-1,0 

Agua 

1.7-13.7 

Fluidos orgánicos 


lígeros 

5-50 

Aceites 

50-100 000 

Glieerína 

2 000-100 000 


Su nombre se dcbe a Ludwig Prandll, quien introdujo el concepto de capa lí- 
mite en 1904, y realízó colaboraciones signifícativas a la leoría de la capa 
límtte. Los numeros de Prandll de los fluidos van desde menos de 0.01 para 
los metales líquidos, hasta más de 100 000 para ìos aceites pesados (tabla 
6-2). Nótese que el numero de Prandti es del orden de 10 para el agua. 

Los numeros de Prandtl para los gases son de alrededor de L !o cual índíca 
que tanto la cantidad de movimiento como el calor se disipan a través del flui- 
do a más o menos la misma veiocidad. EI caíor se difunde con mucha rapi- 
dez en los metales Iíquidos (Pr < 1) y con mucha íentitud en los aceites 
(Pr > 1) en relación con la cantidad de movimíento. Como consecuencia, ìa 
eapa limite térmica es mucho más gruesa para los metales líqutdos y mucho 
más delgada para los aceites, en relación con la capa límite de la velocidad. 


6-5 ■ FLUJ0S LAMINAR Y TURBULENT0 

Si el lector ha estado cerca de fumadores, es probable que haya advertido que 
el humo de los cigarrillos se eleva en una columna suave mientras recorre los 
primeros centímetros y, a continuación, empieza a fluctuar al azar en todas di- 
recdones mientras sigue elevándose. Otras columnas de humo se comportan 
de manera semejante (figura 6-16). Dd mismo modo, una inspección cuìda- 
dosa del ílujo en un tubo revela que el flujo del fiuido sigue Iíneas de coiriente 
suaves a velocìdades bajas, pero se vuelve caótico conforme se incrementa la 
velocidad por encima de un valor critico, coino se muestra en la figura 6-17. 
En el primer caso, se dice que el régìmen de tìujo es laminar caracterizado 
por ííneas suaves de corrienle y un movimiento altamente ordenado; en el se- 
gundo caso es turbulento y se caracteriza por jìucutaciones en la velocidad 
y un movimiento altamente desordenado , La transicion de flujo laminar al 
turbuìento no ocurre en forma repentina; por el contrario, tiene lugar sobre 
cierta región en la que el flujo fluctúa entre larninar y turbulento, anles de vof 
verse por completo turbulento. La mayor parte de los ilujos que se encuentran 
en la práctica son turbulentos, Existe flujo laminar cuando iluidos fuertemente 
víscosos, como los aceìtes, íluyen en tubos pcquefíos o ductos estrechos. 

Se puede verificar la existenda de estos regfmenes de flujo laminar, de tran- 
sicidn y turbulento al inyectar una vena de tintura en el flujo en un tubo de vi- 
drio, conio lo hizo el científico británico Osborn Reynolds (1842-1912) hace 
más de un siglo. Se observa que la vena de tintura formará una línea recta y 
suave a bajas velocidades, cuando el flujo es laminar (es posìble que se vea un 
tanto botTosa debido a la dif usión molecular) tiene ráfagas de fluctuaciones en 
e! régimen de transieión y zigzagueará con rapidez y de manera aleatorìa 
cuando el flujo se vuelve por completo turbulenlo. Estas trayectorias en zigzag 
y la dispersión de la tintura son indicativas de las fluctuaciones en el flujo prin- 
cipal y el mezclado rápido de las partíeulas de fluido de eapas advacentes. 




^ Flujo 
rurbulcnto 


f J 

Flujo 

larainar 





FIGURA 6-1B 

Regímenes de flujo lamìnar y 
turbulento del humo de una vela. 
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Rasti'0 de tìnUi 



| lnycc’ción de lincn 
íí) Fiujn laminEir 


Rastrn dc tinta 


V 

1 pTom 


| Inyección de tinta 
b) Flujo turbujcnto 

FÌBURA 6*17 

Comportamiento del tlnido coloreado 
inyectado cn el flujo, en los flujos 
lamtnar y turbulento, en un tubo. 




FIBURA 618 

El número de Reynofds se puede 
concebir como la razón entre las 
fuerzas de inercìa y las fuerz.as 
viscosas que actúan sobre el elemento 
de un fluido. 


En la figura 6-12, también se dan perfiles tfpicos de velocidad promedio en 
fiujo laminar y turbulento. Nótese que, en el turbulento, el perfil de velocidad 
está mucho más Ueno que en el laminar, con una caída brusca cerca de la su- 
perficie. Se puede consìderar que la capa límite turbulcnta consta de cuatro re- 
giones, caracterizadas por la distancia que hay hasta la pared. La capa muy 
delgada cercana a la pared, en donde los efectos viscosos son dominantes, es la 
subcapa viscosa. En ésta, el perftl de velocídad es muy cercano al lineal y el 
fiujo se presenta en líneas de corriente suaves* A conlinuación está la capa in- 
termedia, en la cual los efectos turbulentos se vuelven más significativos, pero 
el fiujo lodavía es dominado por los efectos viscosos* Arriba de ìa capa inter- 
medía está la capa de traslape, en la cuai los efectos turbulentos son mucho 
más significativos, pero todavía no doniínantes. Airiba de ésa se encuenira ía 
capa turbulenta, en la cual los efectos turbulentos dominan sobre los viscosos. 

El mezcíado intenso del fiuido en el flujo turbuiemo, como resultado de las 
fluctuaciones rápidas, mejora la transferencia del calor y de la cantidad de movi- 
miento entre las partfculas de ese fiuido, lo cual incrementa la fuerza de fricción 
sobre la superficie y la velocídad de la transferencia de calor por conveccìón. 
También causa que se agrande la. capa límite. Tanto el coeficiente de fricción co- 
mo el de transferencìa de calor alctmzan sus valores máximos cuando el fìujo se 
vuelve pov completo turbulento. De modo que no causará sorpresa que se reali- 
ce un esfuerzo especial en el diseho de los coeficientes de transferenda de calor 
asociados con el fiujo tuibulento. Sin embargo, el mejoramiento de la transferen- 
cia de caìor en el fiujo turbulento no es libre. Es posible que sea necesario usar 
una bomba más grande para vencer las fuerzas de fricción más grandes que vie- 
nen acompaiiando a la velocidad más alta de la transferencia de calor. 

Número de Reynolds 

La transición de flujo lamínar a turbulento depende de la configuración geo- 
métrìca de la superfìcie, de la aspereza supeiftcmU de la velocidad delflujo, 
de la temperatura de la superficie y del rípo defluido, entre otras cosas. Des- 
pués de cxperimentos exhausttvos, en la década de 1880, Osborn Reynotds 
descubrió que el régimen de fìujo depende principalmente de la razón de las 
fuerzas de inercia a las fuerzas viscosas en el fluido. Esta razón se conoce 
como número de Reynolds, el cual es una cantidad adimensìoml y se ex- 
presa para el fiujo extemo como (figura 6-18): 

^ Fuerzus de tnercia pVĹ K 

--:-— — =- ( 6 - 13 ) 

Fuerzas viscosas v p 

donde Ves la velocidad corriente superior (equivalente a la velocidad de la eo- 
rriente libre para una placa plana), L r es la longitud caracteristica de 
la configuración geométrica y v = pJp es la viscosidad cinemática áel fluido. 
Para una placa plana, la longitud característica es la distanciax desde el borde 
de ataque. Nótese que la viscosidad cinemática tiene la unidad de m 2 /s, que es 
idéntica a la de la difusivìdad térmica, y se puede concebir como la difushi- 
dad viscosa o la difusividad para la cantìdad de movimiento. 

A números de Reynolds grandes , las fuei"zas de inercia, que son propor- 
cionales a la densidad y a ìa velocidad del fluido, son grandes en relacìón con 
las fuerzas viscosas y, como consecuencia, estas últìmas no pueden impedir las 
fluctuacíones aleatorias y rápìdas del fiuido. Sin einbargo, a immeros de 
Reynolds pequeríos o moderados , las fuerzas viscosas son sufìcientemente 
grandes como para suprimir estas fluctuaciones y mantener “alineado” el fiuido. 
Por !o tanto, en el primer caso el flujo es turbulento y en e) segundo, iamìnar. 

E1 número de Reynolds en el cual el fiujo se vuelvc turbulento se Ilama nú- 
mero crítíco de Reynolds. EI valor de este número crítìco es diferente para 
configuraciones geométricas diferentes. Para el fiujo sobre una placa plana, el 
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valor aceptado en general del número crítico de Reynolds es Re cr = Vxjv = 
5 X 10 5 , donde jc^. es la distancia desde el borde de ataque de la placa a la cual 
ocurre la transición de flujo laminar a turbulento. No obstante, el valor de Re cr 
puede cambiar de manera sustancial dependiendo del nivel de turbulencia en 
la corriente libre. 


6-6 - TRANSFERENCIA DE CALOR Y DE CANTIDAD 
DE MOVIMIENTO EN EL FLUJO TURBULENTO 


La mayor parte de los flujos que se encuentran en la práctica de ingeniería son 
turbulentos y, como consecuencia, es importante comprender de qué manera 
la turbulencia afecta el esfuerzo cortante en la superficie y la transferencia de 
calor. Sin embargo, el flujo turbulento es un mecanismo complejo dominado 
por fluctuaciones y, a pesar de las grandes cantidades de trabajo realizadas en 
esta área por los investigadores, la teoría del flujo turbulento permanece esen- 
cialmente no desturollada aún. Por lo tanto, debe encontrarse apoyo en los ex- 
perimentos y en las relaciones empíricas o semiempíricas desarrolladas para 
varias situaciones. 

E1 flujo turbulento se caracteriza por fluctuaciones aleatorias y rápidas de 
regiones arremolinadas del fluido, llamadas remolinos, que se encuentran en 
toda su extensión. Estas íluctuaciones proporcionan un mecanismo adicional 
para la transferencia de la cantidad de movimiento y de la energía. En el flujo 
laminar, las partículas del fluido se desplazan de una manera ordenada a lo 
largo de trayectorias, y la cantidad de movimiento y la energía se transfieren 
de uno a otro lado de las líneas de corriente mediante difusión molecular. En 
el flujo turbulento, los remolinos transportan masa, cantidad de movimiento y 
energía hacia otras regiones del Oujo, con una rapidez mucho mayor que la de 
la difusión molecular, mejorando esencialmente la transferencia de masa, de 
cantidad de movimiento y de calor. Como resultado, el flujo turbulento se aso- 
cia con valores considerablemente más altos de los coefìcientes de fricción, dc 
transferencia de calor y de transferencia de masa (figura 6-19). 

Incluso cuando el flujo promedio es estacionario, el movimiento de los re- 
molinos en el fiujo turbulento causa fluctuaciones significativas en los valores 
de la velocidad, la temperatura y la presión, y hasta de la densidad (en el flujo 
compresible). En la figura 6-20, se muestra la variación de la componente u de 
la velocidad instantánea con el tiempo, en un lugar especificado, que se puede 
medir con un anemómetro de hilo caliente o cualquier otro instrumento de me- 
dición suficientemente sensible. Se observa que los valores instantáneos de la 
velocidad fluctúan en tomo de un valor promedio, lo cual sugiere que Ia ve- 
locidad se puede expresar como la suma de un vcilor promedio U y una com- 
ponente fluctuante u\ 

u = U+ u’ (6-14) 

Éste también es el caso para otras propiedades, como la^omponente v de la 
velocidad, en la dirección y, de donde v = v + v',P = P + P r y y T — T ■+■ 
r. E1 valor promedio de una propiedad en algún lugar se detemiina al pro- 
mediarlo sobre un intervalo de tiempo que sea suficientemente grande, de 
modo que el promedio respecto al tiempo resulta ser una constante. Por lo 
tanto, el promedio respecto al tiempo de las componentes fluctuantes es cero; 
por ejemplo, ii' = 0. La magnitud de u' suele ser sólo un porcentaje muy pe- 
queno de w, pero la alta frecuencia de los remolinos (en el orden de un millar 
por segundo) los hace muy eficaces para el transporte de la cantidad de 
movimiento, la energía térmica y la masa. En el flujo turbulento estacionario 
promediado respecto al tiempo, los valores promedios de las propiedades (in- 
dicadas por medio de un guión arriba) son independientes del tiempo. Las 




a) Antes de la b) Después de la 

turbulencia turbulencia 

FIGURA 6*19 
E1 intenso mezclado en el flujo 
turbulento hace que las partículas de 
fiuido a temperaturas diferentes entren 
en íntimo contacto y, de este modo, 
mejora la transferencia de calor. 


u 



Fluctuaciones de la componenle de la 
velocidad u con el tiempo, en un lugar 
específico en el flujo turbulento. 
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FIGURA 6*21 

Partfcula de fltiido cn movimienlo hacia 
arriba a través de lid área diferencial, dA, 
como resultado de la flucttiación v 1 de la 
velocidad. 


fluctuaciones caóticas de las partículas de fluido desempenan un papei domi- 
nante en la caída de presión, y estos movimientos aleatorios deben conside- 
rarse en el análisis junto con ìa velocidad promedio. 

Quizá el primer pensamiento que viene a la mente es detenninar el esftterzo 
cortante de manera análoga al ilujo laminar. a partir de r = -p. diildr, donde 
tí(r) es el perfil de velocidad promedio para el flujo turbulento, Pero tos estu- 
dios experimentales muestran que éste uo es el caso y que el esfuerzo cortante 
es mucho más grande debido a las fluctuaciones turbulentas. Por lo tanto, re- 
sulta conveniente pensar en el esfuerzo cortante turbulento como foraiado por 
dos partes: la componeníe laminar, que explica la fricción entre las capas en 
la dirección del flujo (expresada corao r !imi = —p, díi/dr), y la componente 
mrbulenta, que explica la fricción entre las partículas fluctuantes del fluido y 
el resto de volutnen de éste (denotada como r, uri} y que está relacionada con !as 
componentes fluctuantes de la veiocidad). 

Considérese un flujo turbulento en un tubo horizontal y el movimiento arre- 
moiinado hacia arriba de las partículas del fluido de una capa de velocídad 
más baja hacia otra capa de velocidad más a!ta, a través de un área diferencial, 
dA, como resultado de la flucmación v' en la vdocidad, como se muestra en 
ía figura 6-21. E1 gasto de masa de las partículas de fluido que se elevan a 
través de dA es pv'dA, y su efecto neto sobre la capa que se encuentra arriba 
de dA es una reducción en su velocidad promedio debido a la transfcrencia de 
la cantidad de movimiento a ias pattícuias de tlujo de una velocidad prome- 
dio menor. Esta transferencia de cantidad de movimicnto hace que la veloci- 
dad horizontal de las partículas de fluido elevándose sc incremente en u' y, de 
este modo, que su ctmtidad de movimiento en la dirección horizontai se incre- 
mente a razón de (pv'dÁ)u', lo cuul debe ser iguai a la disminuctón en ia can- 
tìdad de movimiento de ia capa superior de tluido. 

A1 notat que la fuerza en una dirección dada es igual a la ra 2 Ón de cambio 
de la cantidad de movimiento en esa dirección, Ia fuerza horizontal que actúa 
sobre un elemento de fluido que esté arriba de dA, debido al paso de partícu- 
las de fluído a través de ésta, es SF = ( pv'dA)(—u') = —pu'v'dA. Por lo 
tanto, la fuerza cortante por unidad de área, debida al movimiento arremoli- 
nado de las partículas de finido SF/dA = —pu'v' se puede concebir como el 
esfuerzo cortante turbulento instantáneo. Ent once s. el esf uerz o cortante tur- 
bulento se puede expresar como T lur t, = -pu'v' donde u'i>' es ei promedio 
respecto al tiempo del producto de las componentes fluctuantes, u' y v', de la 
velocidad. De manera análoga, si se consideraque h = c p T representa ia ener- 
gía dei iluido y T' es la temperatura de los remolinos en relación con el valor 
medio, la razón del transporte de e nerg ia térmica por los_remolinos_turbuien- 
tos es tfiurb ~ pc p v'T'. Nótese que u'v' # 0 aun cuando u' = 0 y v' = 0 (dc 
donde, u'v' - 0), y los rcsultados experimentales mucstran que u'v' suele ser 
unacantidad negativa. Los términos como —pu’v'o -pií 75 se llamao esfuer- 
zos de Reynolds o esfuerzos turbulentos. 

Ei movimiento arremolinado aleatorio de los grupos de partículas se semeja 
al movimiento aieatorio dc las moléculas en un gas, que chocan entre sí des- 
pués de recorrer una cierta distancia e intercambian cantidad de movimiento y 
calor en el proceso. Por lo tanto, el transporte dc cantidad de movimiento y de 
calor por los remolínos en las capas límite turbulentas es anáiogo a la difusión 
molecular de cantídad de movimiento y de calor, Entonces, el esfuerzo cor- 
lante turbuiento en ia superficie y ia transferencia turbulenta de cator sc 
pueden expresar de manera análoga como 

Aurt. = -pui’ = p , y q lmb = pc„ vT = -k, (6-15) 

donde p, se llama viscosidad turbulenta (o de los remoiinos), la cuai explica 
el transporte de cantidad de movimiento por parte de los remolinos del flujo 
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turbulento, y k t se conoce como conductividad térmica turbulenta (o de los 
remolinos), la cual explica el transporte de energía térmica por los remolinos 
del flujo turbulento. Entonces ei esfuerzo cortante total y el fiujo total de calor 
se pueden expresar en fornia conveniente como 

TW = (M + M.> § = + vù % (6-te) 

y 

Òoud = “<* + *f) ^ + «;) ^ (6-17) 

en donde v r = ju f /p es la viscosidad cinemática de los remolinos (o difusivi- 
dad de la cantidad de movimiento de los remolinos) y^ = k t fpc p es la difu- 
sivìdad térmica de los remolinos {o difusivìdad del calor de ios remolinos), 

E1 movimìento de los remoiinos y, por consiguiente, sus difusividades son 
mucho más grandes que sus contrapartes moleculares en 1a región central de 
una capa límite turbulenta. E1 movimiento de los remolinos pìerde su intensí- 
dad eerea de la superficie y disminuye en ésta debido a la condición de no 
deslizamiento. Por lo tanto, ios perfiles de velocidad y de temperatura están 
cambiando con mucha lentitud en la región central de una capa lfmite turbu- 
lenta, pero de manera muy pronunciada en la delgada capa adyacente a la su- 
perficíe, lo que da como resultado gradientes grandes de velocidad y de 
temperatura en la superficie. De modo que no es sorprendeníe que el esfuerzo 
cortante en la superficie y el flujo de calor en ésta sean mucho más grandes en 
el flujo turbulento de como son en el flujo laminar (figura 6-22). 

Nótese que las difusividades molecuiares v y a (así como /x y k) son 
propìedades del fluido y sus valores se pueden hallar lístados en los manuales 
sobre fluidos. No obstante, las difusividades de remolinos v t y a r (así como jjl s 
y k t ) no son propiedades del fluido y sus valores dependen de las condiciones 
dei flujo. Las difusividades de remolinos v { y a s decrecen en la dirección ha- 
cia la superficie, volviéndose cero en ésta. Sus valores van desde cero en la 
superficie hasta varìos miles de veces los valores de las dtfusividades rnolecu- 
lares en ìa región central. 

6-7 ■ DEDUCCIÓN DE LAS ECUACIONES 
DIFERENCIALES DE LA CONVECCIÓN* 

En esta sección se deducen las ecuaciones del flujo de fluidos que rigen en las 
capas límite. Con el fin de mantener el análisis en un nivel que pueda mane- 
jarse, se supondrá que el flujo es estacionaiio y bidimensional, y que el fìuido 
es newtoniano con propiedades constantes (densidad, vìscosidad, conductivi- 
dad térmica, etcétera). 

Consídere el flujo paralelo de un fluido sobre una superfìcie. Torne la direc- 
ción deí flujo a lo largo de la superfícìe como la x y la dìrección perpendìcular a 
la superftcie como la y, y, para el análisis, elija un elemento diferencial de volu- 
men de longitud dx, allura dy y profundidad unìtaria en la dirección z (perpen- 
dicular al papel) (figura 6-23). £1 fluido fluye sobre la superfície con una 
velocidad uniforme de la corríente libre V, pero la velocidad dentro de la capa lí- 
mite es bidimensìonal: la componente x de la velocidad es u y la componente y 
es v, Nótese que, en el flujo estacionarío bídimensional, u — u(x f y) y v = v(x, y ). 

À contínuacíón aplíque tres leyes fundamentales a este elemento de fluido: 
conservación de la masa, conservación de la eantidad de movimiento y con- 
servación de la energía, para obtener las ecuaciones de continuidad, de )a can- 
tidad de movimiento y de la energía para el flujo laminar en las capas límite. 


*La presente sección y las que síguen en este capítulo tratan de aspectos teóricos de la conveccìón 
y se pueden pasar por alto y usarse como referencia, sl se de$ea ( sin pérdida de continuidad. 



Flujo turbulento 

FIGURA 6-22 

Los gradientes de velocidad en la 
superficie y, por lo tanto, el esfuerzo 
cortante en ella son mucho más grandes 
para el flujo turbulento de como son 
para el flujo laminar, aunque la capa 
Ìímite turbulenta es más gruesa que la 
laminar para el mismo valor de la 
velocidad de ftujo íibre. 
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FIGURA 6-23 

Volumen diferencial de conlroí usado en 
la deducción dd balance de masa en la 
capa límitc dc la velocidad en el flujo 
bidimensional sobre una superiìcie. 


Ecuación de la conservación de la masa 

E1 principio de la conservación de la masa es simplemente un enunciado de 
que ia masa no se puede crear ni destruir durante nn proceso y que, dtiranle un 
análisis, debe tomarse en cuenta en su totalidad. En el flujo estacionario, la 
eantidad de masa dentro del volumen de control permanece constante y, como 
consecuencia, la conservación de la masa se puede expresar como 

/ Razón del flujo de masa \ = ( Razón del flujo de masa \ . 

^que enira al volumen de control ) \que sale del volumcn de control J 

Puesto que la razón del flujo de masa es igual al producto de la densidad, 
la velocidad media y el área de ìa sección transversal perpendicular al flujo, la 
razón a La cual el fìuido entra en el volumen de control desde la superficíe iz- 
quierda es pu(dy * 1). La razón a la cual el Iluido sale del volurnen de control 
desde la superficie derecha se puede expresar como 



A1 repetir esto para la dírección y y sustituir los resultados en ìa ecuación 
6-18, se obliene 

pu(dy I) + pv(dx' 1) = p^u + ^ dxj(dy- 1) + £Íyju/.r-1) (6-20) 

AJ simplificar y dividir entre dx * dy • 1 da 


èu r)V 

9x úy 


0 


( 6 - 21 ) 


Ésta es la relación de conservación de la masa en forma diferente, la cual tatn- 
bién se conoce como ecuación de contìnuidad o balance de masa para el 
fiujo bidimensional estacionarío dc un fìuido con densidad constante. 


Las ecuaciones de la cantidad de movimiento 

Las formas dìfereuciales de las ecuaciones del movimiento en la eapa límite de 
velocidad se obtienen al aplicar la segunda ley de Newton del movimiento a un 
elemento difereneial del voiumen de control en la capa Ifmite. Esta Jey es una 
expresión piu'a el balance de la cantidad de movimiento y se puede enunciar 
como: lafuerza neta que actúa sobre el vohtmen de control es igual a ía masa 
multípUcada por la aceleración del elemento defltddo dentro de ese volumen 
de controi lo cual también es ìgual a la rúzón neta de ìa transferencía de ía 
cantidad de movimiento deflujo hacia fiiera del volumen de. controL 
Las fuerzas que actúan sobre el volumen de control eonstan de las fuerzas 
det cuerpo, que acttian sobre todo cl cuerpo del volumen de control (como las 
fuerzas de gravedad, eléctrícas y magnéticas) y son proporcionales al volumen 
del cueipo, y las fuerzas superficìales, que actuan sobre la superficie de con- 
trol (como las fuerzas de presión debidas a la presión hidrostática y los esfuer- 
zos cortantes debidos a los efectos viscosos) y son proporcionales al área 
superficial. Las fuerzas superficialcs aparecen cuando se aisla el volumen de 
control de sus alrededores para el análisis y el efecto del cuerpo separado se 
reemplaza por una fuerza en ese lugar. Nótese que la presión rcpresenta ìa 
fucrza de compresión aplicada sobre el elemento de íìuido por el fluido cìr- 
cundante y siempre está dirigída hacia la superficie. 

Se expresa la segunda ley de Newton del movimiento para el volumen de 
control como 

(Masa)í Aceleracíón en ulVd \ = /Fuerza neta (del cuerpo y superficial)\ 
\dirección especifica j \ que actua en esa dirección } 
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8ni * Cl x ^superficial. x ^iiel cucrpo. .t (6-23) 

donde la masa del elemento de fluido que se encuentra dentro del volumen de 
control es 


Sm = p(dx • dy • 1) (6-24) 

Dado que el flujo es estacionario y bidimensional y, por tanto, u = u(x, y), la 
diferenciíil total de u es 

*- 8 * + §* (6 - 25) 


Entonces la aceleración del elemento de fluido en la dirección x queda 


du du dx , du dv c)u , du 

a x = ~r = ~—r + -—- = uz —v — 
í// dx dt óy dt dx dy 


(6-26) 


Puede ser que el lector se sienta tentado a pensar que la aceleración es cero 
en el flujo estacionario, ya que la aceleración es la razón de cambio de la ve- 
locidad con respecto al tiempo y, en este tipo de flujo, no hay cambio con el 
tiempo. Bien, la boquilla de una manguera para jardín hará ver que esta mane- 
ra de pensar no es correcta. Incluso en el flujo estacionario y, por consiguien- 
te, con gasto de masa constante, el agua se acelerará a través de la boquilla 
(figura 6-24). Estacionario simplemente significa que no hay cambio con el 
tiempo en un lugar específico (y, por tanto, du/Bt = 0), pero el valor de una 
cantidad puede cambiar de un lugar a otro (y, por consiguiente, du/dx y duldy 
pueden ser diferentes de cero). En el caso de una boquilla, la velocidad del 
agua permanece constante en un punto específico, pero cambia de la entrada 
a la salida (el agua se acelera a lo largo de la boquilla, lo cual, en primer lugar, 
es la razón para colocar una boquilla en la manguera para jardín). 

Las fuerzas que actúan sobre una superficie se deben a los efectos de presión 
y viscosos. En el flujo bidimensional el esfuerzo viscoso en cualquier punto so- 
bre una superficie imaginaria dentro del fluido se puede resolver en dos com- 
ponentes perpendiculares: una perpendicular a la superfìcie, Ilamada esfuerzo 
nonnal (la cual no debe de confundirse con la presión) y la otra a lo largo de 
esa superficie, llamada esfuerzo cortante. EI esfuerzo nonnal está relacionado 
con los gradientes de velocidad du/dx y dv/dy, que son mucho menores que 
du/dy, al cual está relacionado el esfuerzo cortante. Si se desprecian, por sim- 
plicidad, los esfuerzos normales, las fuerzas superficiales que actúan sobre el 
volumen de control en la dirección x serán como se muestran en la fígura 6-25. 
Entonces la fucrza superficial neta que actúa en la dirección .v queda 

^pertictau = (g^yjíí/A- () - = (f^ - —j(dx-dy\) 

(6 “ 27) 

ya que r = fi(du/dy). A1 sustituir las ecuaciones 6-21, 6-23 y 6-24 en la 
ecuación 6-20 y dividir entre dx • dy • 1 da 


Boquilla de manguera 



Durante el flujo estacionario un fluido 
no puede acelerarse en el tiempo en un 
punto fijo, pero puede acelerarse en el 

espacio. 


r + *dy 

-► * 

r--1 


Volumen 
de control 
diferencial 


dy 


1- 


P ■+ — dx 
dx 


dx 


FIGURA 6-25 

Volumen de control diferencial usado 
en la deducción dc la ecuación de la 
cantidad de movimiento en la dirección 
jc, en la capa límite de la velocidad, en el 
flujo bidimensional sobre una superficie. 


/ ì)u , i)u\ 

Táí + ‘’^j 



<)X 


(6-28) 


La anterior es la relación para la conservación de la cantidad de movimien- 
to en la dirección jc y se conoce como ecuación de la cantidad de movi- 
miento en la dirección jc. Nótese que se obtendría el mismo resultado si 
usaran relaciones de cantidad de movimiento para el primer miembro de esta 
ecuación en lugar de masa multiplicada por la aceleración. Si existe una fuer- 
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1) 

2 ) 


3) 


Componemes de la velocidad: 
v u 


Gradienles de velocidad: 
Bv _ 0v 

— 0 

cíjt dy 
du dM 
c).t dy 


Gradiéntes de temperatura: 

ar J7 
tJx fiy 


FIGURA 6-26 

Àproxímaciojies de la capa límìte. 


za del cuerpo que actúe en ia dirección jr se puede agregar al segundo miem- 
bro de la ecuación, siempre que se exprese por unidad de volumen det fluido. 

En una capa límite, la componente de la velocidad en la dirección del ílujo 
es mucho mayor que la que se encuentra en la direceión perpendìcuiar y T co- 
mo conseciiencia, u > v t y dvfdx y dvfdy son despreciables. Asimismo, u vana 
mucho con y en la dirección perpendtcular, desde cero en la superficie de la 
pared hasta casi el valor de la corriente íìbre de uno a otro iado de la capa lí- 
mite relativamente delgada, en tanto que la variación de u con x, a lo largo del 
flujo, por lo coimin es pequeha. Por lo tanto, BufBy ^ fìufdx. Del mismo mo- 
do, si el fluido y la pared están a temperaturas diferentes y aquél se calienta o 
se enfría durante eí flujo, se tendrá conduccìón de calor prìncìpalmente en la 
dirección perpendicular a la superficie y, por tanto, dTfdy > dTfdx. Es decir, 
los gradientes de velocidad y de temperatura perpendiculares a la superficie 
son mucho mayores que aquellos a lo largo de esta última. Estas simplífica- 
ciones se conocen como aproximaciones de la capa límite. Estas aproxi- 
maciones simplifican mucho el análisis, por lo común con poca pérdida en la 
precisión y hacen posible la obtención de soiucìoncs analíticas para ciertos ti- 
pos de problemas de flujo (figura 6-26). 

Cuando los efectos de la gravcdad y otras fuerzas del cuerpo son despreciables 
y las aproximaciones de la capa limite son váìídas, la apHcación de la segunda 
ley de Newton del movimiento sobrc el elemento de volumen en la dirección y 
da que la ecuacìón de ta cantidad de movimiento en la dirección y sea 


— = 0 (6-29) 

ày 

Es decir, la variación de la presión en la direcciÓn perpendìcular a la super- 
fìcie es despreciable y } como consecuencia, P - P(x) y BPIdx — dPfdx. En- 
tonces se concluye que, para una x dada, la presión en la capa límite es ígual a 
la presión en la corriente lìbre, y la presión determinada por un analisis sepa- 
rado dei flttjo del fiuido en la coniente libre {io cuaJ por lo común es más fá- 
ci! debido a la ausencia de los efectos viscosos) se puede usar con facilidad en 
el análisis de ìa capa límite. 

Las componentes de la velocidad en la región de la corriente libre de una pla- 
ca plana son u-V- constante y v = 0. Aì sustituir estos valores en la eeuación 
de la cantidad del movimiento en la dirección x (ecuación 6-28) da dP/Sx = 0. 
Por lo tanio, para el flujo sobre una placa plana, la presión permanece constan- 
te sobre toda ella (tanto dentro como fuera de la capa irontera)* 


Ecuación de la conservación de la energía 

E1 baJance de energía pai a cualquier sìstema que pasa por cualquier proceso 
se expvesa como £ ent — = AE sislcnia , ìo cual indica que el cambìo en el con- 

tenido de energía de un sistema durante un proceso es igual a la diferencia en- 
tre ia entrada y la salida de energía. Durante un proceso deflujo estacianarhh 
el contenido total de energía de un volumen de control permanece constante 
(y T por to tanto, À£ sislemí = 0) y la cantidad de energía que entra a un volumen 
de control en todas las formas debe ser igual a la cantidad de energía que sale 
de ese volumen. Entonces, para im proceso de flujo estacionariq, la forma de 
balance de la ecuación general de la energia se reduce a — É s . l( — 0. 

Dado que la energía se puede transferír sólo por el calor, el trabajo y la ma- 
sa, el balance de energía para un volumen de control de un flujo estacionario 
se puede escribir eu forma explícita coino 

^salíporcalor (^enL ^stìlípur Lrabnjo (^cnl ^sadpor cnasa 0 (6-30) 

La energía total de una corriente de un íluido en movimiento, por unidad de 
masa, es c CQrrienle = h + ec + ep, donde h es la entalpía (la cual es la suma de 
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ia energía intema y la energfa del nujo), ep = gz es la energía potencial y ec 
— V 2 /2 — {u 2 + v 2 )/! es la energfa cinética del fluido por unídad de masa. Las 
energfas cinética y potencial suelen ser muy pequenas en relación con ia en- 
talpfa y, por ío tanto, es práctica común despreciarlas (ademas, se puede de- 
mostrar que, si se incluye ìa energía cinélica en el análisis que se da a 
continuación, todos los términos debidos a esta inclusión se cancelan entre sí). 
Se supondrá que la densidad p, el calor específico c r la viscosidad /jl y la con- 
ductividad térmica k de! fluido son constantes. Entonces la energía del fluido 
por unidad de masa se puede expresar como e CK1 ^ CTì[c — h = c p T. 

La energía es una cantidad escalar y, por tanto, las interaceiones reladvas a 
la energfa en todas direcciones se pueden combmar en una ecuacìón. Puesto 
que el gasto de masa dei fluido que entra en el volumen de control desde la iz- 
quierda es pu(dy * l)Ja razón de la transferencia dc energía hacia el volumen 
de control por la masa en la dirección x es, con base en la figura 6-27, 


(^nl “ l) pur ituisìi, x ( + ) v 


iine cí 


Jx + 


6x 


dx 


d[ptt(dyl)c p T} 

dx 


dx - -pcju y x + T^jjdxdy (6-31) 


Si se repite esto pai a la dirección _v y se suman los resultados se determina que 
la razón neta de ta transferencia dc energfa hacia el volumen de control por la 
masa es 


(À 


4a) 


por iìiusii 


“ ~p c { u f x + T fx) (ixd y ~ J v § + T f) dxd y 

--pcju^+v^jdxdy 


(6-32) 


ya que du/dx + dv/dy — 0 , con base en la ccuación de continuidad. 

La razón neta de la conducción de calor hacia el elemento de volumen en la 
dirección x es 


/ . BQ X \ 
(^eni ^sal )por tqlor. j Q\ í Q\ ^ dx j 

a / UA .. ar\ , , b 2 t 


dxdy 


(6-3 3 í 


Si repite esto para la dirección y y suma ìos resultados, la razón neia de la 
transferencia de energía hacia el volumen tle control por la conducción de ca- 
lor queda 

(£ em - É sal ^ = k^JJdxdy + kjjdxdy = A:( J + Jjjdxdy (6-34) 

Otro mecanismo de transferencia de energía hacia d fluido y desde éste en el 
volumen de control es el trabajo realizado por ias fuerzas del cuerpo y super- 
ficiales + El trabajo efectuado por una fuerza del cuerpo se determina al multi- 
plicar esta fuerza por la velocidad en la dirección de ella y el volumen del 
elemento de lluido. y este trabajo sólo necesita considerarse en presencia de 
efeetos gravitacionales, eléctricos o magnéticos significativos. Las fuerzas su- 
perficiales constan de aquellas fuerzas debidas a la presión dei fluido y a los 
esfuerzos cortantes viscosos. EI trabajo reaiizado por la presión (el trabajo del 
íìujo) ya se tomó en cuenta en el análisis anies dado, por medio de la entalpía 
para la energía microscópica del fluido en lugar de 1a energía ínterna. Los es- 
fuerzos cortantes que resultan de los efectos viscosos suelen ser muy peque- 
nos y, en muchos casos, se pueden despreciar. En especiab éste es el caso para 
las aplicaciones relacionadas con velocidades bajas o moderadas. 


^■calrM-, sal.y ^masa^sa^v 




ÍUltir. tnt, * 

ì 

1 

^caksr, stJ, Jt 


^rnasa, unt, x i 

l - 

1 

— 

1 

1 —i 

^mnnir sal, v 


■Ecalor, cirt, v frnusu, cnt, y 

FIGURA 6-27 

Transferencias de energía por llujo úc 
masa y de calor asoeiadas con un 
volumen difereneial de control en la 
capa lfmite témiica, en el Qujo 
h \ d i m ension a 1 e siac i on ad o. 
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Entonces, la ecuación de la energía para el flujo bidimensional estacionario 
de un fluido con propiedades constantes y esfuerzos cortantes desprecíables se 
obtiene por la sustìtución de las ecuaciones 6-32 y 6-34 en la 6-30 para dar 


/ rìT 

Waí 




rjT\ J&T+jPT) 

*y) W df) 


( 6 - 35 ) 


la cual expresa que la energía neta transferida por convección por el fhddo 
hacìa afuera del vohtmen de control es igual a la energía neta transfeńda ha- 
cia este volumen por la conducción de calon 
Cuando los esfuerzos cortantes viscosos no son despreciables, su efecto se 
toma en cuenta al expresar la ecuación de la energía como 



ÒT , ÒT 

àí + v aV 


H 


a 2 T d 2 T 
dx 1 dy 2 



( 6 - 36 ) 


donde la función de disipación viscosa <í> se obtiene después de un largo aná- 
lisis (para obtencr los detalles, véase un fibro avanzado como el de Schlichtìng 
[Ref. 9]) como 




( 6 - 37 ) 


La disipación víscosa puede desempefiar un papel dominante en los flujos a 
alta velocidad, en especial cuando la víscosidad del fluido es elevada (como el 
flujo del aceite en las chumaceras). Esto se manifìesta como una eievación 
signifìcatìva en la temperatura del fluido debida a la converstón de la energía 
cinética de este liltimo en energía térmica. La disipación viscosa también es 
significativa para los vuelos a alta velocidad de los aviones. 

Para el caso especial de un fluido estancado, u — v — 0 y la ecuación de Ia 
energía se reduce, como es de esperar, a la ecuación bidimensional de conduc- 
cìón de calor en estado estacionario, 


£T dff 

dx 1 dy 2 


= 0 


( 6 - 38 ) 


Placa móvtl 



FIGURA 6-28 

Esquema para el ejemplo 6-L 


EIEMPLO 6 -1 Elevación de la temperatura del aceite 
en una chumacera 

El flujo de aceite en una chumacera se puede considerar como flujo paralelo 
entre dos placas grandes, moviéndose una de ellas y la otra permaneciendo es- 
tacionaría, Los flujos de este tipo se conocen como fiujos de Couette, 

Consldere dos placas grandes isotérmicas separadas por una película de aceí- 
te de 2 mm de espesor, La placa superìor se mueve a una velocìdad constante 
de 12 m/s t en tanto que la inferior permanece estacionaria. Las dos placas se 
mantienen a 20°C + a) Obtenga relaciones para tas distribucíones de velocidad y 
de temperatura en el aceite, b) Determine !a temperatura máxíma en el aceite 
y el flujo de calor de èste hacia cada placa (fígura 6-28). 

SOLUCIÚN Se considera el fìujo paralelo de aceíte entre dos placas. Se deben 
determinar las distribucìones de veíocidad y temperatura, la temperatura máxi- 
ma y la razón total de transferencia de calor. 

suposfcmes 1 Existen condicíones estacionarias de operacìón. 2 Et aceite es 
una sustancía íncompresible con propiedades constantes, 3 Las fuerzas del 
cuerpo, como la de la gravedad, son despreciabies. 4 Las placas son grandes, 
de modo que no se tìene varíacíón en la dirección z. 

Propíedades Las propiedades del aceite a 20°C son (tabla A-13); 

k = 0.145 W/m ■ K y a = 0,8374 kg/m ■ s - 0.8374 N * s/m* 

Anáíìsis a) Se toma la dirección dei flujo como la dirección xy la perpendicu- 
lar como lay. Se trata de un flujo paralelo entre dos placas y r como consecuen- 
cia, v= 0 + Entonces, la ecuacìón de continuidad (ecuación 6-21) se reduce a 
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Continuidad: 


du , dv ~ du ~ x 

t- + t" = 0->-t- = 0 -»w = u(y) 

dx dy dx 

Por lo tanto, la componente xde la velocidad no cambia en la dirección del flu- 
jo (es decir, el perfil de velocidades permanece inalterado). Puesto que u = 
u(y), v = 0 y dPldx = 0 (el flujo se mantiene por el movimiento de la placa su- 
perior más que por el gradiente de presión), la ecuación de la cantidad de mo- 
vimiento en la dirección x (ecuación 6-28) se reduce a 


Cantidad de movimiento / du 3w\ _ (Pu _ àP cPu 

en la dirección x: ^\Bx 1 dy) ^ dy 2 dx -> dy 2 


La anterior es una ecuación diferencial ordinaria de segundo orden, y al inte- 
grarla dos veces da 

u(y) = C x y + C 2 

Las velocidades del fluido en las superficies de las placas deben ser iguales a 
las de las propias placas debido a la condición de no resbalamiento. Por lo tan- 
to, las condiciones de frontera son u( 0) = 0 y u(L) = V, y al aplicarlas se obtie- 
ne que la distribución de velocidad es 

u(y) = lv 

En este caso, el calentamiento por fricción debido a la disipación viscosa es 
significativo en virtud de la alta viscosidad del aceite y la velocidad grande de 
la placa. Las placas son isotérmicas y no hay cambio en la dirección del flujo y, 
por tanto, la temperatura sólo depende de y, T = T(y). Asimismo, u = u(y) y 
v = 0. Entonces, la ecuación de la energía con disipación (ecuaciones 6-36 
y 6-37) se reduce a 


,d 2 T (V\2 

ya que du/dy = V/L. Al dividir ambos miembros entre k e integrar dos veces da 


2 T 

Energía: 0 = k ( —^ + /z 


duV 

dy) 


T(y) 




+ Q y + Q 


Al aplicar las condiciones de frontera 710) = T 0 y T(L) = T 0 se obtiene que la 
distribución de temperatura es 


/xV 2 

T(y) = To + 



b) El gradiente de temperatura se determina al derivar T(y) con respecto a y, 


dT 

dy 



La ubicación de la temperatura máxima se determina al hacer dTldy = 0 y des- 
pejar y, 


dT 

dy 




Por lo tanto, se tiene la temperatura máxima a la mitad del plano, lo cual no es 
sorprendente, ya que las dos placas se mantienen a la misma temperatura. La 
temperatura máxima es el valor de la temperatura en y = L/ 2, 



_ „ . t^fm _ {U2)2 ^ 

0 2 k\L 1 } J 

(0.8374 N • s/m-)(12 m/s) 2 / 
8(0.145 W/m-°C) \ 


= r n + 


/xV 2 

~W 


1 W 

I N • m/s 


) 


= 124C 
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T * 
V 





T(x,Q) = T s 

FfGURA 6 29 

Condiciones de írontera para el flujo 
sobre una placa plana. 


Et flirjo de calor en las placas se determina a partír de la definición del mismo, 




-k d -T 

dy 


fi.V J 


,=q ^ 2kL 

(0.8374 N ■ 2 


(I - 0) = - 
s/m 2 )(12 m/s) 2 


piV' 
2L 
1 kW 


<h 


= —k 


dT 

dy 


2(0.002 m) 

, piV 2 „ 
■l k 2 kL (1 


2) = = - q 0 = 30.1 kW/m* 


Por lo tanto, ìos flujos de calor en las dos placas son de magnitudes iguales pe- 
ro de signos opuestos. 

Discusión Una elevación en ía temperatura de 104°C confirma nuestra sospe- 
cha de que la disipación viscosa es muy significativa. Asimismo, el flujo de ca- 
lor es equivalente a la velocidad de disipación de la energfa mecánica. Por lo 
tanto, la energía mecánica se convierte en energía térmica a razón de 57.2 
kW/m 2 de área de ia placa, para vencer la fricción en el aceite. Por último, ios 
cálculos se han realizado mediante las propiedades del aceite a 20°C, pero la 
temperatura del mismo resultó ser mucho más elevada. Por lo tanto, al conocer 
la fuerte dependencia de la vìscosidad con respecto a la temperatura, deben re- 
petirse los cálculos mediante las propiedades a la temperatura promedìo de 
70°C, para mejorar la precisión. 


6-8 ■ SOLUCIONES DE LAS ECUACIONES 

DE CONVECCIÓN PARA UNA PLACA PLANA 

Considere el flujo laminar de un fluido sobre una placa plana, como se mues- 
tra en la figura 6-29. Las superfícíes que están ligeramente contomeadas, co- 
mo los álabes de las turbinas, también se pueden considerar como placas 
planas con exactitud razonable. La coordenada x se mide a lo largo de la su- 
perfície de la placa, desde el borde de ataque de ésta, en la direccíón del flujo, 
y la y se mide desde la superfieie en la dirección perpendicular. El fluido se 
aproxima a la placa en ìa dirección x con una velocidad uniforme corriente 
arriba, la cual es equivalente a la velocidad V de la corriente libre. 

Cuando la disipación viscosa es despreciable, las ecuaciones de continui- 
dad, de Ia cantidad de movimìento y de la energía (6-21, 6-28 y 6-35) se re~ 
ducen, para el flujo laminar, incompresible y estacionario de un fluido con 
propiedades constantes sobre una pìaca plana, a 


Conúnuidad: = 0 

dx dy 

(6-39) 

„ , - . , òu . òu ò 2 u 

Canudad de movtmtento : u- — 1- v — = v —r 

úx òy dy- 

(6-40) 

„ ÒT , ÒT Ò 2 T 

Ettergtaj + = a — 

(6-41) 

con las condicíones de frontera (figura 6-26) 

Eti jc = 0: «(0, y ) = V, T( 0, y) = T x 

En y = 0: u(x f 0) = 0 t v(x t 0) = 0, T(x f 0) = T % 

Cuando y 00 : u(x t co) — V, T(x t oo) = 7T 

(6-42) 


Cuando se supone que las propiedades del fiutdo son constantes y, por consi- 
guieme, independientes de la temperatura, las dos primeras ecuaciones se pue- 
den resolver por separado para las componentes u yv de la velocidad. Una vez 
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que se dìspone de la distribución de velocidad, se puede determinar el coefi- 
ciente de fricción y el espesor de la capa límite mediante sus defmicìones* Àsi- 
mismo, al conocer u y v, la temperatura se convierte en la única incógnita en 
la última ecuación y se puede resolver para la distribución de temperatura. 

E1 ingeniero alemán H + Blasius, discípulo de L. Prandtf resolvió, por pri- 
mera vez, en 1908, las eeuaciones de continuidad y de la cantidad de movi- 
miento. Esto se llevó a cabo por la transformación de las dos ecuaciones 
diferenciales parciales en una sola ecuacidn diferencial ordinaria al introducir 
una nueva variable independiente, llamada variable de semejanza E1 hallaz- 
go de una variable de ese tipo, si es que existe, tiene más de ane que de cien- 
cia y requiere que se cuente con una buena percepción del problema. 

Áì notar que la forma general del perfil de velocidades permanece ígual a lo 
largo de la placa, Blasius razonó que ei pertll no dímensional de velocidades 
u/V debe permanecer inalterado cuando se traza su gráftca contra la distancia 
no dimensional y/5, donde 5 es el espesor de la capa límite local de ía veloci- 
dad, en una x dada. Es decir aun cuando 8 y u en ttna y dada varían con a\ la 
velocidad u en unay/5 fija permanece constante. Blasius también esiaba cons- 
cienle, por el trabajo de Stokes, de que 5 es proporcional a 's/vxfV. y, de esta 
manera. deflnió una variable adimensional de semejanza como 



y T de este modo, u/V = función(tj). Entonces introdujo una función de co- 
rrìente y) como 

o4 f dé 

de modo que la función de continuidad (ecuación 6-3a) se satisface de mane- 
ra automática y, en consecuencia, se elimina (esto se puede verificar con faci- 
lidad por sustitución directa). A continuaeión como la variabte dependiente, 
definió una función /{tj) 

ì/j 

ftv) “ ~ -y- (6-«) 

VVvxfV 


Entonces las componentes de la velocidad quedan 
dy ríu dy V V cìtj V vx ch) 


d\fi 


vx d f 


v = -te = - v \l- r ± 


V drj 


1 /vv í df 


(6-46) 

<6-47} 


A1 derivar estas relaciones para u y v , se puede demostrar que las deri vadas de 
las componentes de la velocidad son 

dx 2x^ dtj 2 

A1 sustituir estas relaciones 
simplificar, se obtiene 


la cual es una ecuación diferencial no lineal de tercer orden* Por lo tanto, el 
sistema de dos ecuaciones diferenciales parcìales se transforma en una sola 
ecuación diferencial ordinaria por el uso de una variable de semejanza. Me- 


du „ ÍV d 2 f b 2 u V 2 dff 

— =Vk/ -—- —r = --7 (6-48) 

dy V vxdrf gy* vx dif 

en la ecuación de la cantìdad de movimiento y 


d 3 f d 2 f 

2 —- + f —— ~ 0 

djf J dv 2 


(6-49) 
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TABLA 6-3 


Funcìón de semejanza f y sus 
derivadas para la capa límite 
laminar a lo largo de una placa 
plana. 


f 

dt u 

d 2 f 

V 

~d^~W 

drf 

0 

0 

0 

0.332 

0.5 

0.042 

0.166 

0.331 

LO 

0.166 

0,330 

0.323 

1.5 

0.370 

0.487 

0,303 

2.0 

0.650 

0.630 

0.267 

2.5 

0.996 

0.751 

0,217 

3.0 

1.397 

0,846 

0.161 

3.5 

L 838 

0.913 

0.108 

4.0 

2.306 

0.956 

0.064 

4.5 

2.790 

0.980 

0.034 

5.0 

3.283 

0,992 

0.016 

5.5 

3.781 

0.997 

0.007 

6.0 

4.280 

0,999 

0.002 

02 

□c 

1 

0 


diante las definiciones de/y rj, las condiciones de frontera en términos de esa 
variable de semejanza se pueden expresar como 


/( 0 ) = 0 , 


£ =o, 

ì,T& 


y 



(6-50) 


La ecuación transformada con sus condicioiies de frontera asocíadas no se 
puede resolver analíticamente y, como consecuencía, se necesita un método de 
solución alternativo. Blasius resolvió por primera vez el probiema, en Ì908, 
mediante un original enfoque de desarrollo en series de porencias que se co- 
noce como solucìón de Blasius . Posteríormente el problema se resolvió con 
mayor precísión mediante diferentes procedimientos numéricos y en la tabla 
6-3 se dan rcsultados de una solución de ese tipo. E1 perfil no dimensional de 
velocidades se pucde obtener al trazar la gráflca de uíV contra rj. Los resulta- 
dos que se obtienen por medio de este análisis simplificado concuerdan de 
manera excelente con ìos resultados experimeiitales. 

Recuerde que se definió el espesor de la capa ìfmite como la distaneia des- 
de la superficie para la cual u/V ~ 0.99. En la tabla 6-3 se observa que el va- 
lor de 17 conespondiente a u/V = 0.99 es rj = 4.9 L A1 sustituir rj — 4,91 y y 
= 6 en la definición de la variable de semejanza (ecuacióii 6-43) da 4 t 91 = 
S yV/vx Entonces el espesor de la capa límite de la velocidad queda 

4.91 4.9 l.v 

5 = - ■ ■ ■ - ■ ■ - —— (6-51) 

Wx/vx \ Re t 


ya que Re v = Vx/v , dondect es ìa distancia desdc el borde de alaque de la pla- 
ca. Nótese quc el espesor de la capa límite aumenta al incrementarse la vìsco- 
sidad cìnemática v y con la tiisminución de la distancia al borde de ataque x, 
pero dísminuye al mcrementarse la velocidad V de la corriente Jìbre. Por lo 
tanto, una velocidad grande de la corriente libre aplastará la capa límite y cau- 
sará que sea más delgada. 

Sc puede determinar el esfuerzo cortante sobre la pared a píirtir de su defí- 
nición y la relacìón de du/dy de la ecuación 6-48: 







(6-52) 


Àl sustituír el valor de la segunda derivada de /en 7 ] = 0 de la tabla 6-3, da 


t -,, - 0.332 


0 . 332 pK 2 

VRÍ 


(6-53) 


Entonces eì coeficietite iocal de fricción superficial queda 


c — — 

fx pVHi 


= 0.664 Re- 1 


(6-54) 


Nótese que a díferencia del espesor de la capa límite, el esfuerzo cortante en 
la paied y el coericiente de fricción superficial decrecen a lo largo de la piaca 
en términos de x~ m . 

La ecuación de ta energía 

AI conocer el perfìl de velocidades ahora se está listo para resolver la ecuación 
de la energía para la distribucìón de temperatura, para el caso de temperatura 
constante de la pared T r En principio, se introduce la temperatura adimensio- 
nal 6 como 
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e(x,y) = 


1U.y)-T t 
T* ~ T s 


(6-55) 


Dado que tanto T s como T% 
energía (ecuación 6-41) da 


son constantes. al sustituir en la ecuación de la 


dO . dO d 2 0 
u — + v — = a — 
dx dy dv 2 


(6-56) 


Los perfiles de temperaturas para el flujo sobre una placa isotérmica son se- 
mejantes, precisamente como los perfiles de velocidades y, por consiguiente. 
es de esperar que exista una solución semcjante para la temperatura. Además, 
el espesor de la capa límite térmica es proporcional a vWV, precisamente 
como el espesor de la capa límite de velocidad, de donde la variable de seme- 
janza también es rj y 0 = 0(iq). A1 aplicar la regla de la cadena y sustituir las 
expresiones para u y v de las ecuaciones 6-46 y 6-47 en la ecuación de la ener- 
gía, da 


v V(]0eri + \_ jvýí df \d0 <ly = i/WdrA 2 

dq dq dx 2 V x \ dr) Jdr) dy ^drfydy) 


(6-57) 


A1 simplificar y notar que Fr = v/a da 


2^ + Pr/^ = 0 (6-58) 

dTì 2 drì 

con las condiciones de frontera 0(0) = 0 y O(^) = 1. La obtención de una 
ecuación para 0 como función sólo de r\ confirma que los perfiles de tempera- 
tura son semejantes y, de este modo, existe una solución de semejanza. Una 
vez más, no se puede obtener una solución de forma cerrada para este proble- 
ma con valores de frontera y se debe resolver numéricamente. 

Resulta interesante notar que para Pr = 1 esta ecuación se reduce a la 6-49 
cuando 0 se reemplaza por dfídr\, la cual es equivalente a u/V (véase la ecua- 
ción 6-46). Las condiciones de frontera para 0 y df/dq también son idénticas. 
Por tanto, se concluye que las capas límite de la velocidad y térmica coinciden 
y los perfiles de velocidades y temperatura adimensionales (u/V y 0) son idén- 
ticos para el flujo laminar. incompresible y estacionario de un fluido con pro- 
piedades constantes y Pr = 1 sobre una placa plana isotérmica (figura 
6-30). En este caso, el valor del gradiente de lemperatura en la superfìcie (y = 0 
o r\ = 0) es, con base en la tabla 6-3, dO/dr) = d 2 f/dr) 2 = 0.332. 

La ecuación 6-58 está resuelta para numerosos valores de números de 
Prandtl. Para Pr > 0.6 se encuentra que el gradiente de temperatura adimen- 
sional en la superficie es proporcional a Pr l/3 y se expresa como 



FIGURA 6-30 

Cuando Pr = 1, las capas límite de la 
velocidad y térmica coinciden y los 
perfiles no dimensionales de velocídades 
y de temperatura son idénticos para el 
flujo laminar, incompresiblc y 
estacionario sobre una placa plana. 


d0 = 0.332 Pr ,/3 
dr\ n=0 


E1 gradiente de temperatura en la superficie es 


(6-59) 


dT 

dy 




= (r»- 

v=o dr) 


oy 

17=0 ày 


y *0 


(6-60) 


= 0.332 Pr'^-T'hJ^ 


Entonces, el coeficiente local de convección y el número de Nusselt quedan 

q, -k{òTldy)\ y = 0 


= 


T,-T„ 


t,- r» 


= 0.332 PT 


“sll 


(6-61) 
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y 


u ^ 

Nu r = -j- = 0,332 Pr^Rcf' 


Pr > 0,6 


re- 62 ) 


Los valores de Nu t obienidos a partír de esta relación concuerdan bien con los 
medidos, 

A1 resolver numéricamente la ecuación 6-58 para el perfil de temperatura, 
para diferentes números de Prandtì, y mediante la definición de la capa límite 
térmica, se determina que 8 /8, = Pr 1/3 . Entonces el espesor de esta capa lími- 
te queda 

8 43 \x 

8 , = — -- - — (6-63) 

Pr W3 

Nótese que estas relaciones sólo son válidas para el fiujo laminar sobre una 
placa plana isotérniìca. Àsimismo, se puede tornar en cuenta eì efecto de las 
propiedades variables al evaluarlas en la temperatura de película definida co- 
mo7>=(r, + r K )/2. 

La solución de Blasius proporcìona concepciones profundas importantes, 
pero su valor es en gran parte histórico debido a las limitaciones relacionadas 
con e!la. Hoy dfa tanlo los flujos laminares como turbuientos sobre superficìes 
se analizan en forma rutinaiia mediante tnétodos numéricos. 


6-9 - ECUACIONES ADIMENStONALES 
DE LA CONVECCIÓN Y SEMEJANZA 

Cuando la disipación viscosa es despreciable, las ecuaciones de continuidad, 
de la cantidad de movimiento y de la energía para el flujo laminan incompre- 
sible y estacionario de un fiuido con propiedades constanles se dan por medío 
de las ecuaciones 6-21 T 6-28 y 6-35. 

A estas ecuaciones y a ias condiciones de frontera se les puede eiiminar las 
dimensiones al divìdir todas las variables dependientes e independientes entre 
cantidades pertinentes y que tengan significado: todas las longitudes entre una 
longitud caracteristica L (la cual es la longitod para una placa), todas las velo- 
cìdades entre una velocidad de referencia, V (la cual es la velocidad de la co- 
rriente libre para una placa) y la temperatura enue una diferencia apropiada de 
temperaturas (la cual es - T' s para una placa). Se obtiene 



v 

V 




y 


j* — 


T~T S 


donde se usan los asteriscos para denotar las variables no dimensionales. Àl 
introducir estas variables en las ecuaciones 6-2L 6-28 y 6-35, y simplificar da 


Continuidad: 

+ o 

dy* 

C6-64) 

Cantidad de movimiento : 

*ÍJH* . *f)H * 1 d 2 U* dP* 

“ dx* V dy* Re L a y « dx* 

(6-65) 

Energía: 

*dT* _ 1 d 2 T* 

" rlí* ' dy* Re t Pr dy tì 

(6-66) 

con las condiciones de frontera 


— 1, 

u%x*, 0 ) = 0. h*(jc* =o) = 1 , !>*(.**, 0) - 0- 

(6-67) 

T*(0, y*) = l. 

0) = 0, T*(x*, *>) - 1 



donde Re L = VL/v es el número adimensional de Reynolds y Pr = v/a es el nu- 
mero de Prandtl. Para un típo de configuración geométrica dado, las soluciones 
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de Los problemas con los mismos números Re y Nu son semcjantes y, por tan- 
to, diclios numeros sirven como parámetros de semejanza . Dos fenómenos 
físicos son semejantes sì tienen las mismas formas adimensionales de ìas ecua- 
ciones diferenciales quc las rigen y de condiciones de frontcra (figura 6-31). 

Una ventaja importante de la eliminación de las dimensiones es la reducción 
significativa en el número de paráinetros* Ei problema original comprende 
seis parámetros ( L t V % T s , v, a), pero eì problema sin dimensiones sólo 
comprende dos parámetros (Re L y Pr) + Para una configuración geométrica da- 
da los problemas que tíenen los rnismos vaìores para los parámetros de seme- 
janza tienen soìuciones idénticas. Por ejemplo, la determinación del 
coeficìcnte de transferencia de calor por convección para el flujo sobre una su- 
perficie dada requiere soluciones numéricas o ínvestìgaciones experimentales 
para varios fluidos, con varios conjuntos de veloddades, longitudes de super- 
fìcies, tcmperaturas de pared y temperaturas de la corriente libre. Se puede ob- 
tencr la misma información, con bastantes menos investigaciones, al agrupar 
los datos en los números adimensionales Re y Pr. Otra ventaja de los paráme- 
tros de semejanza es que permiten agrupar íos resuttados de un número gran- 
de de experimentos e informar acerca de ellos de manera conveniente en 
términos de esos parámetros (figura 6-32), 


6-10 • FQRMAS FUNCIONALES 

DE LOS COEFICIENTES DE FRICCIÓN 
Y DE CONVECCIÚN 

Las Lres ecuaciones con las dimensiones elímìnadas de la capa límíte (ecuacio- 
nes 6-64, 6-65 y 6-66) comprenden tres funciones desconocidas, u *, v ìK y 7^, 
dos vai iables independìentes. x* y y*, y dos parámetros, Re, y Pr. La presión 
P ì]: (x*} depende de la conflguración geométrica que intervenga. (es constante 
para una placa plana) y tiene el mismo vaior dentro y fuera de la capa lfmite 
en una x* específica. Por lo tanto, se puede determmar por separado a partir 
de ias condiciones de corriente libre y dP*fdx* de ia ecuacìon 6-65 se puede 
tratar como una función conocida de x*. Nótese que las condicíones de fron- 
tera no introducen nuevos parámetros, 

Para una configuración geométrica dada, la solución para u* se puede ex- 
presar como 

w* = /it x*, y*\ Re L ) (6-68) 

Entonces, el esfuereo cortante en la superficie queda 



pV du* 
L dy* 


v*-0 


uV 

= Rej 


(6-69) 


A1 sustituir en su defìnición, da el coeiicienle de fricción local, 

Cj, x - Re t ) - f 2 ( X *, Re ; ) = ReJ <6-70> 

Por tanto, se conciuye que el cocfieiente de fricción para una configuración 
geométrica dada se puede expresar en térmínos del número de Reynolds Re, y 
sólo de la variable espacia) adimensional jc^ (en lugar de expresarse en térmi- 
nos de x f L, V , p y ju). Éste es un hallazgo muy significativo y hace ver el va- 
lor de las ecuaciones adimensíonaìes, 

De manera semejante, la solucìón de la ecuación 6-66 para la temperatura adi- 
mensional 7** para una configuración geométrica dada, se puede expresar corno 

T* = g , (jR e t) Pr) (6-71) 
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SÌ Rcj = entonces Cỳ\ — (ỳ 2 

FIGURA 6-31 

Dos cueipos geométricamente 
scmejantes tienen el mísmo valor de 
coeficiente de Fricción en el mismo 
número de Reynplds. 


Purámciros áotes de eliniiruir las 
dímensiones: 

U K T^T^Wa. 

Parámetros de.spués de elimínar las 
dimensìones: 

Re, Pr 


FIGURA 6-32 

EI nomero de parámetros se reduce 
niucho al eliminat las dimensiones en 
las ecuaciones de la convección. 
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T* 



Laminar 


FIGURA 6-33 

E1 número de Nusselt es equivalenie al 
gradiente adimensional de temperatura 
en la superficie. 


Número de Nusselt local: 

Nu r = función (.v*, Re^, Pr) 

Número de Nusselt promedio: 

Nu = función (Re L . Pr) 

Una forrna. comim del número de Nusselt: 
Nu = C Rc£'Pr" 


FIGURA 6-34 

Para una configuración geométrica 
dada. el número promedio de Nusselt 
es función de los números de Reynolds 
y Prandtl. 


Mediante la definición de P* : , el coeficiente de transferencia de calor por con- 
vección se transforma en 

^kjdTTdV) |v-o -k(T* - T,) ST* 

T s - r x L(T, - TJ dy* 

A1 sustituir esto en la relación del número de Nusselt da [o, de manera alter- 
nativa, se puede reacomodar la relación antes dada en la forma adimensional 
como hL/k = (dT*/dy*)\y= 0 y definir el grupo adimensional hL/k como el nú- 
mero de Nusselt] 

, = g 2 (x*. Re,_, Pr) (6-73) 

y =0 

Nótese que el número de Nusselt es equivalente al gradiente de temperatura 
adimensional en la supetficie y, como consecuencia, se menciona de manera 
más apropiada como el coefíciente de transferencia de calor adimensional 
(figura 6-33). Asimismo, el número de Nusselt para una configuración geomé- 
trica dada se puede expresar en términos del número de Reynolds Re, el nú- 
mero de Prandtl Pr, y la variable espacial jc* y se puede usar una relación de 
ese tipo para fluidos diferentes que fluyen a velocidades distintas sobre confi- 
guraciones geométricas semejantes de longitudes diferentes. 

Los coeficientes promedio de fricción y de transferencia de calor se deter- 
minan por la integración de q, y Nu v sobrc la superficie del cuerpo dado con 
respecto a.x*, desde 0 hasta 1. La integración eliminará la dependencia con 
respecto ax* y el coeficiente promedio de fricción y el número de Nusselt se 
pueden expresar como 

C f =f A ( Rc ; .) y Nu =g 3 (Re L . Pr) (6-74) 

Estas relaciones son en extremo valiosas porque expresan que, para una con- 
figuración geométrica dada, el coeficiente de fricción sólo se puede expresar 
en función del número de Reynolds y el número de Nusselt sólo en función de 
los números de Reynolds y Prandtl (figura 6-34). Por lo tanto, los experimen- 
tadores pueden estudiar un problema con un número mínimo de experimentos 
e informar de manera conveniente acerca de sus mediciones de los coeficien- 
tes de fricción y de transferencia de calor en términos de los números de Rey- 
nolds y de Prandtl. Por ejemplo, una relación del coeficiente de fricción 
obtenida con aire, para una superficie dada, también se puede usar para el 
agua con el mismo número de Reynolds. Pero se debe tener presente que la 
validez de estas relaciones queda restringida por las limitaciones sobre las 
ecuaciones de las capas límites usadas en el análisis. 

A menudo, los datos experimentales para la transferencia de calor se repre- 
sentan con precisión razonable mediante una simple relación de la ley de las 
potencias de la forma 

Nu = C Re£ Pr w (6-75) 

donde m y n son exponentes constantes (por lo común entre 0 y 1) y el valor 
de la constante C depende de la configuración geométrica. Para obtener una 
mayor precisión. a veces se usan relaciones más complejas. 

6-11 - ANALOGÍAS ENTRE 

LA CANTIDAD DE MOVIMIENTO 
Y LA TRANSFERENCIA DE CALOR 

En el análisis de la convección forzada, el interés principal se centra en Ia de- 
terminación de las cantidades C f ( para calcular el esfuerzo cortante en la pa- 
red) y Nu (para calcular las velocidades de la transferencia de calor). Por lo 
tanto, resulta muy conveniente contar con una relación entre C f y Nu, de mo- 


hL ar 


Nu = ^ = 




k DT * 
L dy* 


y -o 


(6-72) 
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do que se pueda calcular uno de ellos cuando se dispone del otro. Las relacio- 
nes de este tipo se desarrollan con base en la semejanza entre las transferen- 
cias de la cantidad de movimiento y del calor en las capas límite y se conocen 
como analogíci de Reynolds y analogía de Ghilton-Colbum. 

Vuelva a considerar las ecuaciones de la cantidad del movimiento de la 
energía con las dimensiones eliminadas para el flujo laminar. incompresible y 
estacionario de un fluido con propiedades constantes y disipación viscosa des- 
preciable (ecuaciones 6-65 y 6-66). Cuando Pr = 1 (que es aproximadamente 
el caso para los gases) y òP*!òx* = 0 (que es el caso cuando u = V = cons- 
tante en la corriente libre, como en el flujo sobre una placa plana), estas ecua- 
ciones se simplifican hasta 


Cantidad de movimiento: 
Energía: 


*d^_j_d 2 w * 
11 dx* V dy* Re L dy* 2 

*ÒT* l d 2 T* 

djc dy Re 7 dy 2 


(6-76) 

(6-77) 


las cuales tienen exactamente la misma forma para la velocidad u* y la tempe- 
ratura T* adimensionales. Las condiciones de frontera para u*yT* también son 
idénticas. Por lo tanto, las funciones u* y T* deben ser idénticas y, de este mo- 
do, las primeras derivadas de u* y T* en la superficie deben ser iguales entre sí. 


diC 

dy* 


dT* 

dy* 


Entonces, por las ecuaciones 6-69, 6-70 y 6-73, se tiene 


(6-78) 


Re 

C fjc = Nu, (Pr = 1) (6-79) 

la cual se conoce como analogía de Reynolds (figura 6-35). Ésta es importan- 
te ya que permite determinar el coeficiente de transferencia de calor para los 
fluidos con Pr « 1 a partir de un conocimiento del coefíciente de fricción, el 
cual es más fácil de medir. La analogía de Reynolds también se expresa de 
manera altemativa como 


donde 



(Pr = I) 


h Nu 

St =-=- 

pc p V Re/Pr 


(6-80) 

(6-81) 


Perfiles: u* = T 


Gradientes: 


3m* _ 37^1 

dy* /-0 <ly* |v‘-o 


Analogia: 



FIGURA 6-35 


Cuando Pr = 1 y i)P*/dx* ** 0, la 
velocidad no dimensional y los perfiles 
de temperatura se vuelven idénticos y 
Nu se relaciona con C f por la analogía 
de Reynolds. 


es el número de Stanton, el cual también es un coeficiente de transferencia 
de calor adimensional. 

La analogía de Reynolds tiene un uso limitado en virtud de las restricciones 
Pr = 1 y 3P*/dx* = 0 sobre ella y resulta conveniente contar con una analo- 
gía que sea aplicable en un amplio rango de Pr. Esto se logra al agregar una 
corrección del número de Prandtl. 

En la sección 6-8 se determinó que el coeficiente de fricción y el número de 
Nusselt para una placa plana son 


C /x = 0.664 Re; 1/2 y Nu, = 0.332 Pr 1/3 Re j 72 (6-82) 


A1 determinar la razón de uno con respecto al otro y reacomodar los términos 
se obtiene la relación deseada, conocida como la analogía modificada de 
Reynolds o analogía de Chilton-Colburn. 

Ee, ... C fx h 

Cf.£~ 2 ' ~ Nu* Pr“*® o ~y=— yPr M =j H (6-83) 
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Aire 

20°C, 7 m/s 



Ĺ = 3 m 


FIGURA 6-36 

Esquema para el ejemplo 6-2. 


para 0 + 6 < Pr < 60. Àqu í y j H se Uamafactorj de Colburn, Aun cuando esta re- 
lación se desatTolla mediante relaciones para el flujo laminar sobre una placa 
plana (para la cual BP*fdx* — 0), los estudios experimentaJes muestran que 
también es aplicable aproximadamente para ei llujo turbulento sobre una su- 
perficíe, incluso en presencia de gradientes de presión. Sin embargo, para el 
flujo laminar la analogía no es aplicabìe a menos que dP*fdx* ~ 0. Por lo tan- 
to, no se aplica el flujo laminar en un tubo. También se desarrollan analogias 
entre Cf y Nu que son más precisas, pero también más complejas y se encuen- 
tran más allá del alcance de este libro, Las analogías antes dadas se pueden 
usar tanto para las cantidades locales como para las promedio. 


EJEMPL0 6-2 Modo de hallar ef coeficienfe d@ conveccíón 
a partir de fa medìcion de ia resístencia al 
movimiento del fluido 

Una placa plana de 2 m x 3 m está suspendída en un cuarto y sujeta a f lujo de 
aire paralelo a sus superfícies a lo largo de su lado de 3 m. La temperalura y la 
velocidad de la corriente libre del aire son 20°C y 7 m/s. La fuerza total de re- 
sistencia que actúa sobre la placa es de 0.86 N. Determine el coeficiente pro- 
medìo de transferencia de cator por conveccìón para la placa (figura 6-36), 

SDLUCION Una placa plana está sujeta a flujo de aire y se mide la fuerza de 
resistencia que actúa sobre ella. Debe determinarse el coefìciente promedìo de 
convección. 

Suposiciones 1 Existen condiciones estacronarias de operación. 2 Los efectos 
de borde son despreciables. 3 La presión atmosférìca local es de 1 atrm 
PropiedadBs Las propiedades deí aire a 20°C y 1 atm son (tabla A-15): 

p = 1.204 kg/m-V = 1.007 kJ/kg ■ K, Pr = 0.7309 

Análisis El flujo es a lo largo del lado de 3 m de la placa y ( por consiguiente t 
la longitud caracterfstica es i = 3 m. Los dos lados de la piaca están expues- 
tos al fiujo de aire 5 por to tanto, el área superficial totai es 

A, = 2 WL = 2(2 m)(3 m) = 12 m 2 

Para las placas planas la fuerza de resístencia es equivalente a ìa fuerza de fríc- 
ción. Se puede determinar et coeficiente promedio de fricción C f a partìr de fa 
ecuación 6-11, 

pV 2 

F f =C f A s l — 

Al despejar C f y sustituir 

C/ 


0.86 N 


pA s V 2 /2 (1.204 kg/m 3 )( 12 m 2 )(7 m/s) 2 /2 


/1 kg-m/s 2 \ 

Hs-)™ 


- 0,00243 


Entonces se puede determinar el coeficiente promedio de transferencia de ea- 
lor a partir de la analogía modificada de Reynolds (ecuación 6-83) como 

C r pVc 0.00243 (1.204 kg/m 3 )(7 m/s)( 1007 J/kg * °C) 

--—— --- 2 = 12.7 W/m 2 ■ °C 

2 Pr' 3 2 0.73 09 2 ' 

Discusíón Este ejemplo muestra la gran utilidad de las analogías de la canti- 
dad de movimiento y la transferencia de caior en el sentido de que se puede de- 
terminar el coeficiente de transferencia de calor por convección a partìr de un 
conocimiento del coeficiente de fricción, el cual es más fácil de determinar. 
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TEMA DE INTERES ESPECIAL 


Transferencia de calor a microescala * 

Las consideraciones aeerca de la transferencia de caior desempenan un pa- 
pel crucial en el diseno y ia operación de muchos aparatos modernos. Se 
han desarrollado nuevos procedìmientos y métodos de análisis para com- 
prender y modular (mejorar o suprimir) esas interacciones energétícas. 
Comúnmente se moduìa mediante el control actìvo de los fenómenos su- 
perficiales, o por el enfoque de la energía volumétrica. En esta sección, se 
discute uno de esos ejemplos: 1a transferencia de calor a microescala. 

Las invenciones recientes de sistemas a escalas micro (~10“ 6 ) y nano 
(~10“ 9 ) han mostrado inmensos beneficios en los procesos de tlujo de fluL 
dos y de transferencia de calor. Estos aparatos son extremadamente dimi- 
nutos, sólo visibles a través de microscopios electrónicos. La comprensión 
detallada del mecanismo que rige estos sistemas se encontrará en el 
corazón de la realización de muchas tecnologías futuras. Los ejemplos in- 
cluyen los sensores químicos y biológicos, el almacenamiento de 
hidrógeno, los aparaíos de exploración espacial y ei cribado de inedica- 
mentos, Si.n embargo, el desarrollo de dispositivos a microescala y na- 
noeseala plantea tambìén varios desaffos nuevos. Por ejemplo, el 
conocimiento clásico de la transferencia de calor se origina a partir del en- 
foque del equilibrio térmico, y las ecuaciones se deducen para un niedio 
continuo, A medida en que la escala de ditnensiones geométricas del sis- 
tema se vuelve minuscula, la transferencia de calor por inedio de estas 
partículas, en sistemas a nanoescala, deja de ser un proceso de equilibrio y 
el enfoque basado en eì equilibrio deì medio continuo ya tampoco es 
válido. Por consíguiente, se vuelve esencial una comprensión más general 
del concepto de transferencia de calor, 

En la transfereocia de calor a microescala y nanoescala resultan cruciales 
tanto la escala de longitud como la de tiernpo. E1 significado de la escala de 
longitud se torna evìdente a partir del heeho de que el área superficiai por 
unidad de volunien de un objeto aumenta conforme se contrae la escala de 
longitud de ese objeto. Esto sígnifíca que la transferencia de calor a través 
de la superficie se vuelve más importante en algunos órdenes de magnitud 
en caso de los sistemas a microescala que en los grandes objctos cotidia- 
nos. A menudo, el transporte de energía térmica en los equipos electrónicos 
y termoeléctrieos oeurre en un rango de escalas de ìongitud que va de 
milíinetros a nanómetros. Por ejemplo, en un chip microelectrónico (díga- 
mos el MOSFET de la figura 6-37), el calor se genera en una región de 
drenaje de tarnano nanométiico y finalmente es conducido haeia los alrede- 
dores a través de sustratos cuyo espesor es del orden de un mìlímetro. Re- 
sulta claro que el transporte de energía y los mecanismos de conversiòn en 
estos sistemas comprenden un amplìo rango de escalas de longitud y son 
bastante difíciles de modelar. 

Las escalas pequehas de tiempo también desempehan un papel impor- 
tante en los mecanismos de transporte de energía. Por ejemplo, láseres de 
pulsos ultracortos (del orden de picosegundos y femtosegundos) son en ex- 
tremo útiles para la industria de procesamiento de materiales. En este easo, 
las diminutas escalas de tiempo permiten la ìnteracción localizada láser- 
material, benéfica para el depósito y transporte de alta energía. 


# Esta sección es una contribución de Subrata Roy, Computatìonal Plasma Dynamics 
Laboratory, Mechanical Engíneering, Kettering Uníversìty, Fiint, Ml. 
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FIGURA 6-37 

Trarisistor de efecto de campo de metal” 
áxido-semiconductor (MOSFET, metal- 
oxide-sem icondtt ctorfield-effect 
transistor) usado eri microelectrónica. 
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La aplicabilidad del modelo del medio continuo se determina por el valor 
local del número adimensional de Knudsen (Kn), el cual se define como la 
razón del recorrido libre medio (rlrn, o mfp, por las primera siglas en inglés 
meanfree path) del medio portador del calor a ia eseala de longitud de refe- 
rencia del sistema (por ejemplo, la longitud de diíusión térmica). Los efec- 
tos a microescala se vuelven importantes cuando el rlm se hace comparable 
a la longitud de referencia del dispositivo, o mayor que ésta, digamos a Kn 
>0.001. Como resultado, las propiedades temnofísicas de los materiales se 
vuelven dependientes de la estructura y los procesos de conducción del 
calor ya no son fenómenos locales, sino que exhiben efectos de radiación 
de rango largo. 

El modelo macroscópico convencional de conduccìón de Fourier viola 
esta característica no local de transferencia de calor a microescala y se 
necesitan enfoques alternativos para el análisis. E1 modeio más apropiado 
en la actualidad es el concepto àefonón. La energía térmica en un material 
sólido uniforme se puede interpretar como las vibraciones de una red regu- 
iar de átomos espacìados muy cerca uno del otro en su interior, Estos áto- 
mos exhìben modos colectivos de ondas sonoras (fonones), las cuales 
transportan la energia en un material a la velocidad del sonido. Siguiendo 
los principios de la mecánica cuántica, los fonones exhiben propiedades se- 
mejantes a partículas de bosones con espín cero (dualidad onda-partícula), 
Los fonones desempenan un papel importante en muchas de las 
propiedades físícas de los sólidos, como las conductividades térmica y 
eléctrica. En los sólidos aislantes, ios fotones también constituyen el 
mecanismo primario por medio del cual tiene lugar la conducción del caior. 

La variación de la temperatura en la cercam'a de la superficie limitante 
sígue siendo un determinante importante de la transferencia de calor a 
través de la superficìe. Sin embargo, cuando el medio continuo tiende a 
desbaratarse, necesita modifícarse la ley de Newton del enfriamiento, en la 
que se usan la temperaiura de la superficie y la temperatura promedio de 
fluido. Específicamente, a diferencia de los objetos a macroescala, en 
donde ias temperaturas de ia superficie (T n .) y dei fluido adyacente (T g ) son 
iguales (T u . — T g ), en un microdispositìvo se tiene un salto en la tempera- 
tura y tos dos valores son diferentes. En 1898, Von Smoluchowski dedujo 
una relación muy conocida con el fin de calcular ei saito en la temperatura 
en la superficie de una microconfiguración geométrica, 



donde T es ia temperatura en K, a T es el coeficiente de acomodación tér- 
mica e indica Ia fracción moiecular reflejada en forma difusiva desde la su- 
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b) Velocidad del gas nitrógeno en relación con la velocidad del sonido (núntero de Mach) 



x/H 

d) Velocidad del gas helio en relación con la velocidad del sonido (número de Mach) 


FIGURA 6-38 

Características térmicas de fluidos en el 
interior de un microcanal. 
(Tomado de Rciju y Roy, 2005). 


perficie, y es la razón de calores específicos y Pr es el número de Prandtl. 
Una vez que se conoce este valor, se puede calcular la razón de la transfe- 
rencia de calor a partir de: 


/ <j J \/2'nRT 

y + 1 

\dy)w 2 - <j T 

. 2y . 


5pc_ 


16 


(T u . - T g ) 


(6-85) 


Como ejemplo, en la figura 6-38 se tiene las gráficas de la distribución 
de temperaturas y los contornos del número de Mach, en el interior de un 
microtubo de ancho //=1.2 /xm, para el flujo supersónico de nitrógeno y 
helio. Para el gas nitrógeno con un Kn = 0.062 a la entrada, la temperatura 
del gas (T g ) adyacente a la pared difiere de manera sustancial de la tempe- 
ratura constante de la pared, como se muestra en la figura 6-38 a, donde T w 
es de 323 K y T g es casi de 510 K. E1 efecto de esta transferencia de calor a 
la pared consiste en reducir el número de Mach, como se muestra en la 
figura 6-38/?, si bien el flujo se mantiene supersónico. Para el gas helio con 
un Kn = 0.14 de entrada y una temperatura más baja de la pared de 298 K, 
la temperatura del gas inmediatamente adyacente a la pared es incluso más 
alta: hasta 586 K, como se muestra en la figura 6-38c. Esto crea un flujo de 
calor muy alto en la pared, que es inalcanzable en aplicaciones a 
macroescala. En este caso, mostrado en la figura 6-38 d, la transferencia de 
calor es suficientemente grande como para bloquear el flujo. 

1. D. G. Cahill, W. K. Ford, K. E. Goodson y otros, “Nanoscale Thermal 
Transport”. Joumal of Applied Physics , 93, 2 (2003), págs. 793-817. 
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RESUMEN 


La transferencia de calor por convecdón se exprcsa por la ley 
de Newton del enfriamìento como 

Qcmv = M s {T s - TJ 

donde h es el coeficíente de transferencia de calor por convec- 
ción, T s es la temperaiura superf’ícial y T x es la temperatura de 
la corriente líbre. El coeficíente de convección también se ex- 
presa como 


h = 


-ftfimd „(dTfdy) ysiì 

t x - 


E1 número de Nusseít, que es el coeficiente de transferencia de 
calor adimensional, se define eoino 



donde k es la conductividad térmica del fluido y L c es la longi- 
tud característica. 

El movimiento intensamente ordenado de los fìuidos caracte- 
rizado por líneas suaves de corriente se llama laminar. E1 movi- 
miento intensamente desordenado que por lo general se tiene a 
altas vetocidades y se caracteriza por fìuctuaciones de la veloci- 
dad se llama turbuiento, Las fìuctuaciones aleatorias y rápidas 
de los grupos de partíeulas dd fluido, Uamadas remolínos. pro- 
porcionan un mecanìsmo adicional para la transferencia de la 
cantidad de movímiento y del calor. 

La región del flujo arriba de la placa, lìmitada por 8 , en la 
cual se sienten los efectos de las fuerzas cortantes vlscosas cau- 
sadas por la víscosidad del fìuido se llama capa límite de ia ve- 
locidad. E1 espesor de la capa ìímite 8 se defrne como la 
distancìa desde la superTicie a la cual u = 0.99 V. La línea hipo- 
tétiea de n = 0.99V divide el fìujo sobre una placa en la región 
de la capa líniite, en la cual los efectos viscosos y los cambios 
de la velocidad son significativos, y la región delflujo no visco- 
so, en Ja cual ìos efectos de la friccióo son dcspreciables. 


La fuerza de fricción por unidad de área se llama esfaerzo 
cortante y el esfuei*zo coitante en la superficie de la pared se ex- 
presa como 

_ Bu ~r~Pyl 

Tj 11 5y y =o 0 Tl Cf 2 

donde ji es la viscosidad dínámica, V es la velocidad corricnle 
arriha y Qes el coefìcìente defriccìón adimensionaL La propie- 
dad v = pip es la viscosìdad cinemática. La fuerza de fricción 
sobre la superficie completa se determina a partir de 

pV 1 

Ff— C f A s ~- 

L,a región de flujo sobre la superficie en la cual la variacíón 
de la temperatura en la dirección perpendícular a esa superficie 
es significaíiva es la capa límite térmica. Ei espesor de esta 
capa S r en cualquíer lugar a lo largo de la superficie es la distan- 
cia desde ésía a la cual la diferencia de temperatura T - T', es 
igual a Q.99ÍT* - T,). EI espesor relatívo de las capas límite de 
ìa velocidad y térmica se describe de la mejor manera por me- 
dio del número adimensional de Prandth definído eomo 

Difusividad molecular 

Pj, = de la cantidad de movimiento _ _ Pfp 

Difusivtdad molecular del calor a k 

Para el flujo externo, el número adimensional de Reynoíds sc 
expresa como 

^ _ Fuerzas de inercia _ _ pVfa 

Fuerzas viscosas v /x 

Para una placa plana, la longitud caracteristìca es la dìstancia x 
desde el borde de ataque. E1 numero de Reynolds en eì cual 
el flujo se vuelve turbulento se llama número erítico cle Rey- 
nolds. Para el flujo sobrc una placa plana, su valor se toma 
como Re^ = Vxjv = 5 X IQ 5 . 
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Las ecuaciones de condnuìdad, de la cantidad de niovimien- 
to y de la energía para el flujo incompresibie, bìdimensional y 
estacionario con propiedades constantes se determinan a partir 
de balances de la masa, ia cantidad de tnovimiento y la energía, 
como 


Conúnuìdad: 

Cantidad de 
movimìento en 
ìa dirección x: 


^ + ^ = 0 
dx Sy 


( du d 1 2 3 4 u BP 

dTÌ rícPT . d 2 T\ , * 

= V v.) M 


dT , 

U’ 7- + 

dx 


Energía: pc p 

donde ìa función de disipacìón vìscosa es 


El coeficiente promcdio dc fricción y el nútnero de Nusselt se 
exprcsan cn forma funcìonal como 

C f =f(Re,) y Nu = ^(Re L , Pr) 

El número de Nusselt se puede expresar por una simpie relación 
de la ley de la potencía de la forma 

Nu = C Ref Pr n 

donde m y n son exponentes constantes y el valor de la constato 
te C depende dc ía configuración geométrica. La analogía de 
Reynolds relaciona d coefíciente de convección con el de fric- 
ción, para fluidos con Pr = 1, y se expresa conio 

Rcf Cf X 

C ft v — = Nu v o -y- = St v 


® = 



+ 



dv\2 

dx) 


Mediante las aproximaciones de ías capas Iímite y una variable 
de scmejanza, estas ecuaciones se pueden resolver para el flujo 
íncomprcsiblc, estacionario y paraiclo sobrc una piaca plana, 
con ìos resultados siguientcs: 


Espesor de ia capa íímité 
de la velocidad: 


4.91 _ 4.9 U 

Vvtvx VÌ^ 


dondc 



Nu 

Re, Pr 


es cl número de Stanton. La analogía se extiende hacia otros nti- 
meros de Prandtl por la analogía modificada de Reynolds o 
analogia de Chilton-Colburn, expresada eonio 

Re, 

C u -j- = Nu t Pr " 1/3 


Coefìcìente ìocal defrìcción: 



0.664 Re; 1/2 


Número local de Nusselt: 


h jc 

Nu t = ■— = 0.332 Pr l/3 Ré* a 


Espesor de la capa límite térmica: 



4.9 [jc 
Pr t/3 VRe^ 


o bien. 


<0.6 < Pr < 60) 

Estas analogías también son aplicables aproximadamente para 
cl tìujo turbulento sobre una superficie, incluso en presencia de 
gradientCvS de presíón. 
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PROBLEMAS* 


Mecanismos y tipos de conveccìón 

r>-lC ^Qué es convección forzada? ^De qué manera difiere 
con respecto de la convección natural? ^,La convección causada 
por los vienlos es forzada o natural? 

b*2i.‘ iQué es convección forzada externa? ^,De qué manera 
difiere con respecto de la convección forzada interna? ^Puede 
un sistema de transfercncia de caior comprendcr lanto convec- 
ción intema como externa al mismo tiempo? Dé un ejemplo. 

6-3C ^.En cuáJ modo de transferencia de ciilor: convección na- 
tural o forzada, el eoeilciente de transferencia de calor por con- 
vccción sueíe ser más elevado? ^Por qué? 

6*4C Considere una papa homeada calienie, ^La papa se en* 
friará con mayor rapidez, o con mayor lentitud, cuando sopla- 
mos el aire tibio que sale de nuestros pulmones sobre ella en 
lugar de dejarla enfriar de manera natural en el aire más frfo del 
cuarto? Explique. 

6-5C ^Cuál es el significado físico del número de Nusselt? 
^Como se defrne? 

6-6C ^Cuándo la transferencia de calor a través de un fluìdo 
es conducción y cuándo es convección? ^Para cuál caso la razón 
de la transferencia de calor es más alta? ^En qné difiere el coefì- 
ciente de transferencia de calor por convección de la conductt- 
vidad térmica de un fiuido? 

6*7 C Dcfma flujo incompresible y fluìdo incompresible. ^El 
fiujo de un fluido compresible dcbe tratarse por necesidad como 
compresible? 

ń-K Durante el enfriamiento de papas mediante aire se deter- 
mina experimcntalmente que el cocficiente de Lransferencia de 
calor para la conveccidn, la radiación y la evaporación combi- 
nadas es como se indica enseguida: 

Coeficiente de 

Velocidad transferencia de calor, 

del aire, m/s_W/m 2 - ‘C 


0.66 

14.0 

1.00 

19.1 

1.36 

20.2 

1.73 

24.4 


Considcre una papa de 8 cm dc diámctro que cstá inieialmenle 
a 20°C, con una conductividad termica dc 0,49 W/m ♦ C. Las 
papas sc enfrían por mcdio de aìre refrigerado que está a 5°C, 
a una velocidad de l m/s, Determine la razóo inicial de la 


* Los problemas designados por una ''C pt son preguntas de 
concepto y se aiíenta a tos estudiantes a darles respuesta, 

Los desìgnados por una 'T 1 están en unìdades inglesas y los 
usuarios del SI pueden ignorarlos, Los problemascon un icono 
de CD-EES {$ se resuelven mediante el EES y las soluciones 
completas, junto con fos estudios paramétricos, se inctuyen en 
el CD que acompana a este texto. Los problemas con un ìcono de 
computadora-EES, S T son de naturaleza detallada y se pretende 
que se resuelvan con una computadora, de preterencìa mediante 
el software de EES que acompaba a este texto. 


transferencia de calor desdc una papa y el valor inicìal deí gra- 
diente dc temperatura en ia superficie de la papa, 

Respuestas; 5 + B -SBSX/m 

6-9 Un hombrepromedio tiene un área superficial deì cuerpo 
de 1,8 m : y una temperatura de la piel de 33°C El coeficien- 
te de transferencia de calor por convección para una persona 
vestida que camina en aire estático se expresa como h ~ 8.6 V QSÌ 
para 0.5 < V < 2 m/s, donde V es la velocídad al caminar 
en m/s. Si la tempcratura superficial promedio de la persona 
vesíida cs de 30°C, detemiìnc Ìa razón de 1a perdida de calor de 
un hombre promedio que camìna en aire estático que está a 
i 0°C, por con vección, a una velocidad al caminar de a ) 0.5 m/s, 
6) L0 m/s, c) l .5 m/s y d) 2.0 m/s. 

6-10 E1 coeficiente de transferencia de calor por convección 
para una persona veslida que está parada con aire en moviniien- 
lo se expresa como h — 14.8V 0 69 para 0.15 < V < 1.5 m/s, 
dotxde V es la velocidad del aíre. Para una persoua con un área 
superficial del cuerpo de i .7 m 2 y una temperatura superfícial 
promedio de 29°C. determine la velocidad de la pérdida de ea- 
lor de esa persona en aire que sopla y que está a 10°C. por con- 
veccíón, para velocidades del aìre de íi) 0.5 m/s, b) 1 .0 m/s y c) 
1.5 m/s. 

6- l i Durante el enfriarniento por aire de naranjas, toronjas e 
híbrídos de mandarina-toronja el coefìciente de transferencia de 
calor por convección, radìación y evaporación combínadas, pa- 
ra velocidades del aire de 0. 1 i < V < 0.33 m/s se delermina ex- 
perimentalmente y se expresa como h — 5.05 donde 

el diámetro D es la longítud característica. Las naranjas se en- 
frian por medio de aire refrìgerado que está a 5°C y l atm, a una 
velocidad de 0.3 m/s. Determine a) la razón inìcial de la trans- 
ferencia de caior desde una naranja de 7 cm de diámetio que es- 
tá inicialmente a 15 D C, con una conductividad lérmica de 0,50 
W/m ■ °C, b) el valor del gradieme inicial de temperatura en la 
superficie hacia adentro de la naranja y c) el valor del uúmero 
de Nusselt. 



Capas ifmìte de ta velocfdad y (érmica 

Ú-12C’ ^Qué es la viscosídad? ^Qué causa la vìscosídad en los 
líquìdos y en !os gases? Típicamente, ^la viscosidad dinámica 
es más alta para un ìíquìdo o para un gas? 

6- I3C iQué es fluido newtoniano? ^El agua es un fluidc new- 
toniano? 

6-14C iQué es la condición de no deslizamiento? ^Qué la 
causa? 
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*ì- Consitkre dos pequeńas bolas ìdénticas dc vidrìo que 
se dejan caer en dos recìpientes idénticos, uno lleno con agua y 
el otro con aceite, ^Cuál de ìas dos bolas Jlegará primero hasta 
el fondo del recipiente? ^Por qué? 

^Cómo varía la viscosidad dinámica de à) los líquidos 
y b) Jos gases con la temperatura? 

6- I7C í,Qué propiedad de los fluidos es responsable del desa- 
rroìlo de la capa límite de la velocidad? ^Para qué clase de flui- 
dos no habrá capa iimite de la velocidad sobre una pJaca plana? 

b-lN< l,C uál es el significado físdco del número de Prandtl? 
ìfi] vajor del número de Prandll depende del tipo de flujo o 
de la configuración geométrica de éste? ^Cambia el mlmero de 
Prandtl del aire con Ja presión? ^Cambia con Ja temperatura? 

6-1 9C i Se desarroliará una capa Iímite térmica en el fiujo so- 
bre una superficie ineiuso si tanto el fiuido como Ja superfície se 
encuentran a la misma temperamra? 

Flujos lamìnares y turbulentos 

6-21K í.Evì qLié difiere d fìujo lurbulento del laminar? ^Para 
cuál flujo es más elevado el coefícíente de transferencia de caJor? 

fi-211_ i,Cuál es el signifícado físico deì número de Reynoíds? 
^Cómo se defíne para el fiujo externo sobre una placa de lon- 
gitud Uì 

ft“22< i,Qué representa el coeftciente de fricción en d flujo 
sobre una placa plana? ^Cótno está relacionado con la fuerza de 
arrastre que actúa sobre la placa? 

6-231 ^Cuáì es el mecanismo fisico que causa que eJ factor 
de fricción sea lan alto en el fiujo turbulento? 

6-24C iQué es viscosidad turbuJenta? £,Qué ìa causa? 

íy-25 ( ^Qué es conductívidad ténnìca turbulenta? ^Qué la causa? 

Ecuacinnes de la convección y soluciones 
de sernejanza 

6 ^En qué condfcíones se puede tratar una superficie cur- 
va como una placa plana cn el análisis del fiujo de fiuidos y de 
la eonveeción? 

fi*27l Expresc la ecuación de contínuidad para el fiujo bidí- 
mensional estacionario con propiedades constantes y explique 
qué representa cada término. 

6-28( <vLa aceleración de una partícula de un fluido es nece- 
sariamente cero en el fiujo estacionario? Explique. 

6-2tí( Para el fitijo bidímenstonal estacionario, ^qué son las 
aproximaciones de las capas Iímite? 

6-30C ^,Para qaé tìpos de fiuidos y flujos es probable que sea 
significativo el término de disipación viscosa en la ecuadón de 
ìa energía? 

fc-3fC Para el fiujo bidimeusional èstacionario sobre una pla- 
ca plana isotérmica en la dirección x t exprese las condiciones de 
frontera para las componentes de la velocidad u y v y la tempe- 
ratura T en la superficie de dicha pJaca y en el borde de Ja capa 
límite* 

6-32C iQué es una variable de semejanza y para qué se usa? 
^Para qué clases de funciones se puede esperar que exista una 
solución de semejanza para un conjunto de ecuaciones en deri- 
vadas parciales? 


6-3? C Considere el fiujo bidimensional, lantínar y estaciona- 
rio sobrc una placa isotérmica. ^El espesor de la capa Ifmíte de 
la velocídad se incrcmenta o disminuye con a) la distancia des- 
de el borde de ataque, b) la velocidad dc la corríente ìíbre y c) la 
viscosidad cinemática? 

6-34C Considere eì llujo bidimensional, laminar y estaciona- 
rio sobre una placa isotérmica. ^EI esfuerzo cortante en la pared 
se incrementa, disminuye o pcrmanece constante con ladistan- 
cia desdc cl bordc dc ataque? 

6-35C ^Cuáles son las ventajas de eliminar las dimensiones 
en las ecuaciones de la convección? 

6-36C Considere el fiujo incompresible, bidimensionafí iami- 
nar y estacionario con propiedades constames y un rtúmero de 
Prandtì igual a la uttídad, Para una configuración geométrìca 
dada. ^es correcto decir que tanto el eoeficiente promedio de 
fricción como el de transferencía de calor dependen sólo del nú- 
mero de Reynolds? 

6-37 Está fiuyendo aire a una veloeidad de 3.0 m/s, 

I5°C y 1 atm sobre una placa de 03 m de largo 
que se encuentra a 65 X. Usando EES t Exceì u otro software, 
trace lo siguiente como una gráfica combinada para el rango 
desde x = 0.0 m hasta x — x CT . 

a ) La capa líniite hidradinámica como función de x. 

b) La capa límite térmica como functón de x. 

M) Está fiuyendo agua líquida a una velocidad de 3,0 

tfSSl m/s sobre una placa de 0.3 m dc ancho que está a 
65' J C. Usando EES, Excel u otro software comparable, trace la 
gráfica dc o) Ìa capa límíte bidrodinámica y b) la capa límite tér- 
rnica como funeión de x, sobre la misma gráfíca, para ei rango 
desde x — 0.0 m hasta x — x ùr . Use un numcro crítico dc 
Reynolds de 500 000. 

6*3V El flujo dei aceite en una chumacera se puede considerar 
como fiujo paralclo entre dos placas isotcrmicas grandes, con 
una en movimiento a velocidad constante de 12 m/s y Ìa otra es- 
tacionaria. Considere un fiujo de ese tipo con un espaciamiento 
uniforme de 0,7 mm entre las placas. Las temperaiuras de las 
placas superìor e inferior son de 40°C y 15 D C, respectivamente. 
Medíante la simplificación y la solución de las ecuaciones de 
continuidad, de ia cantidad de movimìento y de la energía, 
delermíne úí) las distribuciones de las velocidades y de la tem- 
peramra en el aceite, b) la temperatura máxima y dónde se tiene 
y c) el fiujo de calor del aceite hacía cada placa. 


!2 m/f 



6-40 Repita el problema 6-39 para un cspaciamiento de 0.4 mm. 

6-41 Una flecha de 6 cm de díámetro gira a 3 000 rpm en tma 
chumacera de 20 cm de largo con una holgura uniforme de 0,2 
mm, En las cotidiciones estacionarias de operación tanto la chu- 
macera como la flecha en la vecíndad de la brecha de aceite es- 
tán a 50 Q C y la viscosidad y la conductìvidad térmica del aceite 
lubricante son de 0.05 N ■ s/m 2 y 0.17 W/m ■ K. Mediante la 
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simplificación y solución de las ecuaciones de continuidad, de 
!a cantidad de movimiento y de la energía, determíne a) la tem- 
peratura máxima del aceite, b) las razones de la transferencía de 
calor hacia la chumacera y la ficcha y c) la potencia mecánica 
perdida por la disipación viscosa cn el aceite. 

Respuestas ; a) 53.3°0, h) 419 W t c) 838 W 



000 rpm 


20 cm 

FIGURA P6-41 

1 - Repita d problema 6*39 si la fíecha ha alcanzadu la tem* 
peratara pico y r por tanto, la transferencia de calor hacia ella cs 
desprecìable y la temperatura de la chumacera todavía se niLut- 
tiene a 5tì°C. 


4 500 rp m 



15 cirt 

FIGURA P6-47 


o-4>k Repita el probiema 6-47 para una holgura de i mm. 

Analogías antre la cantrdacl de movimìento 
y ta transterencia de caior 

íi-49(’ ^Cómo se expresa la analogía de Reynolds? ^Cuál es 
el valor de éste? ^Cuáles son sus límitaciones? 

6-5ÍR ^Cómo se expresa la analogía modificada dc Rey- 
nolds? ^Cuál es el valor de éste ? ^Cuáles son sus limìtaciones? 


6-43 rajl Vuelva a considerar el problema 6-41. Medìante el 
feSSl software ees (o cualquier otro semejante), investigue 
eì efecto de la velocidad de la flecha sobre la potencia mccánica 
perdida por la disipación viscosa. Suponga que la rotación de la 
flecha vana de 0 rpm hasta 5 000 rpm. Trace la gráftca de la po- 
tencia perdida comra las rpm de la flechay discuta los resultados. 


6-44 Cousidcrc una flecha de 5 cm de díámetro que gira a 
4 tìtìtì rpm en una chumacera de 25 cm de largo con una holgu- 
ra uniforme dc 0.5 mm. Dctermme la poiencia requcrida para 
hacer girar la flecha si cì iluido en el espacio libre es a) aire. 
b) agua y c) aceite a 40°C y I atm. 


6-45 Considere el flujo de un fluido entre dos placas paralelas 
grandes isotérmícas separadas por una distancia L . La placa su- 
perior se mueve a una veíocidad constante dc V y se mantiene a 
la tcmperatura T* mientras que la inferior cstá estacionaria y 
aislada. Mediante la simplificación y solucíón de ías ecuaciones 
de contmuidad, de la cantidad de movimiento y de la energía. 
obtenga relacìones para la temperatura máxima deì fluido, ellu- 
gar donde se presema y el flujo de calor en ia placa superion 

h Vuelva a considerar el problema 6-45. Mediante los re- 
sultados de este probìema obtenga una relación pam la velocidad 
volumétrica de generación de caìor è gcn , en W/m\ À continua- 
ción, exprese el problema de convección como nno equìvalente 
de conduceión en la capa de aceite. Verifíque su modelo me- 
diante la solución del problema de conducción y obtenga una 
relación para la temperatura máxima. la cual debe ser ìdéntiea a 
la obtcnida en el análísis dc la convección. 


6-47 Una flecha de 5 cm de diámetro gira a 4 500 rpm en una 
chiimacera de hierro fundido (k = 70 W/m ■ K) de 15 cm de Iar- 
go y H cm de díámetro exterior, con una holgum uniforme de 
0.6 mm Ilena con aceite lubricante (ji — 0.03 N + s/m 2 y k = 
0.14 W/m - K). La chumacera esta enfriada extemamente por un 
liquido y su superiìcic exterior se mantiene a 40°C. Si descana 
la conduccìón dc calor a través de la flecha y supone ti ansferen- 
cia dc calor uoidimensionaL determine a) la razón dc la transfe- 
rencia de calorhacia el refrigerante, b) la temperatura superficia! 
de la flecha y c) la potencia mecánica perdida por la disipación 
viscosa en el aceite. 


6*51 ' Una placa plana de 4 m X 4 m mantenida a una 

tempemtum constanle dc 8tì°C se sujeta a ílujo 
pamlelo de aire a 1 atm, 20°C y 10 m/s. Se mide la fuerza total 
de resìstencia que aelúa sobre la superficie superior de la placa 
que es de 2.4 N. Mediante ia analogía caniidad de movimien- 
to-transferencìa de calor, determine el coeficienie promedio 
de transftrencia de calor por convección y la razón de la trans- 
feiencia de calor entre la superficìe superior de la placa y el 
aíre. 

6-5J Uíì perfil aerodinámico de sección transversal elíptica 
tiene una masa de 50 kg, un área superfieial de 12 nr y im calor 
específíco de 0,50 kJ/kg ■ C E! perfil se sujeta a lìujo de aire a 
1 atm, 25°C y 5 m/s a lo largo de su lado de 3 m de largo. Se ob- 
serva que la temperatura promedìo del perfíl cae de I60°C has- 
ta 150°C en 2 min de enfriamíento. Suponga la temperatura 
superficial del perfíl es igual a su temperatura promedio y use la 
analogía cantìdad de movjmiento-transferencia de calor para 
determinar eí coefíciente promedìo de fricción del perfil aerodi- 
námico. Respu&sfá: 0.000363 

6-53 Repita el problema 6-52 para una velocidad del flujo de 
aíre de 10 m/s + 

6-54 Un parabrisas de automóvil calentado eléctricamente 
de 0.6 m de alto y 1.8 m de largo se sujeia a vientos paralelos de 
1 atm T 0°C y 80 km/h. Se observa que el consumo de potencía 
eléctrica es de 50 W cuando la lemperaiura de la superfície ex- 
puesta del parabrisas es de 4°C Si se descana la radiaeión y la 
transferencia de calor desde la superfície interion y mediante 
la analogía cantidad de movímiento-transferencia de calor. de- 
termine la fuerza de arrastre que ejerce el viento sobre el para- 
brísas. 

6-55 Coiisidere im avidn que vuela a la velocídad de crucero 
de 800 km/h a una altitud de 10 km> donde las condiciones at- 
mosféricas estándar son de -50°C y 26.5 kPa, Cada ala del 
avión se puede consíderar como una placa plana de 25 m X 3 
m. EI coefícìente de fricción de las alas es de 0 + 0016 + Mediante 
!a analogía cantidad de movimiento-transferencia de calor, de- 
temiine el coefíciente de transferencia de calor para )as alas en 
las condiciones de crucero. Respuesta; 89.6 W/nr"' ‘C 
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CAPlTULO 6 


Tema especiah Transferencìa de calor a microescala 

6-56 Usando un cílindro, una esfera y un cubo como ejem- 
plos, demuestre que la razón de transferencia de calor es inver- 
samente proporcional a la dimensión nominal del objeto. Es 
decir, la transferencia de calor por unidad de área aumenta a 
medida que decrece el tamano del objeto. 



FIGURA P6-56 


c) Cubo 


6-57 Determine el flujo de calor en la pared de un microcanal 
con un ancho de 1 si la temperaíura de esa pared es de 
50 o C y la temperatura promedío deì gas cercano a ella es de 
100°C, para los casos de 

a) <r r = LO, y = 1.667, k = 0.15 W/m ■ ÍC, A/Pr = 5 

b) <J T = 0.8, y = 2, k = 0.1 W/m ■ K, À/Pr = 5 

6-58 Sí = 80 K/m, calcule el númcro de Nusselt para un 

microcanal con un ancho de 1.2 ^m, si está rodeado por a) aire 
ambiente a una temperatura de 30°C, b) gas nitrógeno a una 
temperatura de -100°C. 

Problemas de repaso 

6-59 Considere el ílujo de Couette de un fluìdo con una vis- 
cosidad de jjl — 0.8 N ■ s/m 2 y conductividad térmica de k f = 
0.145 W/m ■ K, La placa inferior se encuentra en reposo, está 
hecha de un material con conductividad térmica de k p = 1.5 
W/m * K y tìene nn espesor b = 3 mm. Su superficie exterior se 
mantiene a T x = 40°C. La placa superior está aislada y se mue- 
ve con nna velocidad uniforme V = 5 m/s. La distancia entre las 
placas es de L = 5 mm. 

a) Trace un esquema de la distribución de temperatura, T(y ), 
en el fluido y en la placa en reposo. 

b) Determine la función de distribución de temperatura, T(y), 
en el íluido (0 < y < L). 

c) Calcule la temperatura máxìma del fluìdo, así como su 
temperatura en las superfìcíes dc contacto eon las placas 
inferior y superior. 


6-60 Está fluyendo aceite para motor a una velocìdad de 

ISéI 3.0 m/s y 15°C sobre una placa de 03 m de ancho 
que está a 65X. Usando EES, Excel u otro software eompara- 
ble, trace la grátlca de a) la capa Iímite hidrodinámica y b) la 
capa lfmìte térmica como funcíón de x y sobre la misma gráfica, 
para eì rango desde x = 0,0 m hasta x = x Cf . Use un número 
crítico de Reynolds de 500 000, 


Problemas de examen de fundamentos de ingenieria 

6-61 E1 número de_es un parámetro adimen- 

sional significativo para la convección forzada y el numero de 

_es un parámetro adimensíonal signìficaiivo para 

la convección natural. 

a) Reynolds, Grashof b) Reynolds, Mach 
c) Reynolds, Eckert d) Reynolds, Schmidt 
e) Grashof, Sherwood 


6-62 Para iguales condiciones inieiaies, se puede esperar que 
las capas Límite térmica y de la cantidad de movimiento lami- 
nares, sobre una placa plana, tengan el mismo espesor cuando el 
número de Prandtl del fluido que fluye es 
a) Cercano a cero b) Pequeno c) Aproximadamente uno 

d) Grande e) Muy grande 


6-63 Se puede esperar que el coeficiente de transferencia de 

calor para el flujo turbulento sea_ „ 

que para el flujo íaminar. 
a) menor b) el mismo c) mayor 


6-64 En la mayor parte de las correlacìones para el coeficiente 
de transferencia de calor por convección se usa el número adi- 
mensional de Nusselt, el cual se define como 
a) hfk b) kih c) hLJk 

d) kLJh e) kfpc p 

6-65 En cualquier situación de conveccìón forzada o natural, 
la velocidad del fluido que fluye es cero en donde ese fluido 
toca cualquier superficie en reposo. La magnitud del fìujo dc 
calor en donde el fluìdo toca la superfìcie en reposo es dada por 


a) ^(Tfiuido ^superficic) ^ 

d 2 T 

c) k —j d) h 

auperficìe 

e) Ninguna de ellas 


dT 

dy 

dT 

dy 


superfície 


superficic 



di»tribución dc ln temperaturu FIGURA P6-59 
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6-66 En el fìujo turbulento, se puede estimar el número de 
Nusselt aplieando ìa analogía entre la transferencia de calor y la 
de ìa cantidad de movimiento (analogía de Colburn). En esta 
analogfa se relaciona el número de Nussdt con ei coeficienie de 
fricción, Cp como 

«) Nu = 0.5 C f Re Pr m b) Nu = 0.5 C f Re Pr 20 

c) Nu - C f Re Pr 173 d) Nu - C f Re Pr 2 ' 3 

e) Nu = CjRe 1/2 Pr ,/3 

6-67 En un calentador eléctrico de agua (k = 0.61 W/m ■ K) 
se usa la convección naiural para transfeiir hacia el agua el calor 
de un calentador eléctrico de resistencia de L10 V, de i cm de 
diámetro por 0.65 m de iargo. En el transcurso de la operación, 
la temperatura superficial de este calentador es de 120°C, en 
lanto que la del agua es de 35°C T y el número de Nusselt 
(basado en el diámetro) es 5. Si se considera sólo la superficie 
lateral del calentador (y, por tanto, A = irDL), ia corriente que 
pasa por el elemento eléctrico de calentamiento es 

a) 2.2 A b)21 A c) 3.6 A d) 4.8 A e) 5.6 A 

6-68 E1 coeficiente de fricción, C fì para un fluido que se des- 
plaza de uno a otro ìado de una superficie, en térmmos dd es- 
fuerzo eortante en la superfitcie, r xl queda dado por 
a) 2p\A/T s b) IrJpV 1 c) IrjpV^AT 

d) ArJpV 1 c) Ninguno de ellos 


6-6 9 En una situación de eonvección forzada, £por cuáJ de los 
siguientes números adimensionales queda detcrminada la tran- 
sición de flujo ìaminar a turbulento? 

a) Grasshof b) NusseR c) Reynolds 
d) Stanton e) Mach 

Problemas de diseno y ensayo 

6-70 Disehe un experimento para medir la viseosidad de líqui- 
dos mediante un túnel con un recipiente cilíndrico de altura h y 
una sección angosta de flujo de diámetro D y longitud L. À1 es- 
tablecer la suposiciones apropiadas, obtenga una relación para 
la viscosidad en términos de cantidades que se puedan medir 
con facilidad, como la densidad y el gasto volumétrico. 

6-71 Una instalación está equipada con nn túnel de viento y se 
puede medir el coeficiente de fricción de superficìes planas y 
aerodinámicas. Disene un experimento para determinar el coe- 
ficiente medio de transferencia de calor para una superfiicie me- 
diante datos del coeficiente de fricción. 
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CONVECCIÓN EXTERNA 
FORZADA 


CAPITULO 

7 


E n el capítulo 6 se consideran los aspectos generales y teóricos de la con- 
vección forzada, con énfasis en la forinulación diferencial y las solucio- 
nes analíticas, En este capftulo se consideran los aspectos prácticos de la 
convección forzada hacia superficies planas o curvas, o desde éstas, sujetas a 
flujo externo, caracterizada por capas límite que crecen con libertad rodeadas 
por una región de flujo libre que no comprende gradientes de velocidad ni de 
temperatura. 

Se inicia este capítulo con un panorama general del flujo extemo, con énfa- 
sis en la resistencia al movimiento, o arrastre, por la fricción y ia presión, la 
separación del flujo y !a evaluación de los coeficientes de resistencia y de con- 
vección promedios. Se continúa con el flujo paralelo sobre placas planas. En 
el capítulo 6 se resolvieron las eeuaciones de las capas límite para el flujo pa- 
ralelo, laminar y estacionario sobre una placa plana y se obtuvieron relaciones 
para el coeficiente de fricción local y el número de Nusselt. Mediante estas re- 
laciones como punto de partida, se determinó el coeficiente de fricción prome- 
dio y el número de Nusselt. Enseguida se extiende el análisis hacia el flujo 
turbulento en placas planas con un tramo inicial no calentado y sin éste. 

A continuación se considera el flujo cruzado sobre cìlindros y esferas y se 
presentan gráficas y correlaciones empíricas para los coeficientes de resisten- 
cia y los números de Nusselt, y se discute su significado. Por último, se con- 
sidera el flujo cruzado sobre bancos de tubos en configuraciones alineadas y 
escalonadas y se presentan correìaciones para ía caída de presión y el número 
de Nusselt promedio para ambas configuracíones. 

OBJETIVOS 

Cuando el lector termine de estudiar este capítulo, debe ser capaz de: 

■ Distinguir entre tlujo interno y externo 

■ Desarrollar una comprensión intuitiva del arrastre por fricción y el arrastre por presión, 
y evaluar los coeficientes promedio de arrastre y de convección en el flujo externo 

■ Evaluar el arrastre y la transferencia de calor asociados con el flujo sobre una placa 
plana, tanto para el flujo laminar como para el turbuiento 

■ Calcular la fuerza de arrastre ejercida sobre cilindros por el flujo cruzado, así como ei 
coeficiente promedio de transferencia de calor, y 

■ Determinar la caída de presión y el coeficiente promedio de transferencia de calor aso- 
ciados con el flujo a través de un banco de tubos, tanto para !a configuración en línea 
como para la configuración escalonada. 


CONTENIDO 

7-1 Fuerza de resistencia al movi- 
miento ytransferencia de calor 
en el flujo externo 396 

7-2 Flujo paralelo sobre placas pla- 
nas 399 

7-3 Flujo a través de cilindros y esfe- 
ras 408 

7-4 Flujo a través de ba ncos de tu- 
bos 417 

Tema tìe interés especiah 

Reducción de la transferencia de 
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aislamiento térmico 423 
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sugeritìas 435 

Probiemas 436 
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FIGURA 7-1 

En la práctica, es común encontrar flujo 
sobre cuerpos. 



FIGURA 7-2 


Esquema para medir la fuerza de 
resisteneía al movimiento sobre un 
automóvìl en un íúnel de viento. 


7-1 - FUERZA DE RESISTENCIA AL MOVIMIENTO 
Y TRANSFERENCIA DE CALOR 
EN ELFLUJO EXTERNO 

En la práctica con frecuencia se tiene flujo de ftuidos sobre cuerpos sólidos, y 
es responsable de nuinerosos fenómenos físicos como Va fuerza cle resistencia 
al movimiento , o arrastre , que actúa sobre los automóviles, las líneas de ener- 
gía eléctrica, los árboles y ías tubenas submarinas; la sustentación desarrollada 
por las alas de los aviones y el enfrìamiento de láminas metáíicas o de plásti- 
co, de tubos de vapor de agua y de agua calìente, y de alambres extruidos 
(figura 7 + l), Por lo tanto, es importaníe el desarrollo de una buena compren- 
sión del flujo extemo y de la con veccìón forzada extema en el diseno mecání- 
co y térmìco de muchos sistemas de íngeniería, como aviones, automóviles, 
edificios, componentes electrónicos y álabes de turbinas, 

Los campos de flujo y las confíguraciones geométricas para la mayor parle 
de los problemas de flujo extemo son demasíado complicados para ser resuel- 
tos analíticamente y, por tanto, se tiene que confiar en las correlaciones basa- 
das en datos experimentales, La disponibilidad de computadoras de alta 
velocidad ha hecho que sea posible conducir con rapidez series de “experi- 
mentaclones numéricas” medìante la solución de ias ecuaciones que rigen el 
proceso y recumr a las pruebas y experimentación caras y tardadas sòlo en las 
etapas fínales dei diseno. Este capítulo se apoyará principalmente en relaeio- 
nes desarrolladas en forina experimental. 

La velocidad del fìuido en relación con un cuerpo sólido sumergido, sufi- 
cientemente lejos de éste (fuera de la capa límite) se llama velocidad de la co- 
rríente libre. Suele tomarse como igual a la velocidad corriente arriba, V\ 
también Ilamada velocidad de aproximación, la cual es la velocidad del flui- 
do que se aproxima, lejos y adelante del cuerpo, Esta idealización es casi 
exacta para cuerpos muy delgados, como una placa plana paralela al flujo, pe- 
ro aproximada para cuerpos redondos o romos, como un cilindro grande. La 
velocidad del fluido va desde cero en la superfície (la condición de no desli- 
zamiento) hasta el valor de la corriente libre, lejos de esa superficie, y el subfn- 
dice “infinito” sirve como un recordatorio de que se trata del valor a una 
distancia, donde no se siente la presencia del cuerpo. En general, la velocídad 
corrieote arriba puede variar con el lugar y el tíempo (por ejempío, el viento 
que sopla de uno a otro lado de un edtficto), Pero en el díseno y el análisis, 
suele suponerse por conveniencia que la velocidad corriente amba es unifor - 
me y estacionańa y esto es lo quc se hará en este capítulo, 

Resistencia al movimiento debida 
a la fricción y la presión 

Es una experiencia común que un cuerpo encuentre alguna resistencia cuando 
se le fuerza a moverse a íravés de un fluido, en especial sí se trata de un 
líquido. Puede ser que ei lector haya visto vientos fuertes derribando árboles, 
líneas de alta tensión e, incluso, remolques, o haya sentido el fuerte “empuje” 
que ejerce el viento sobre su cuerpo; expcrimenta la misma sensación cuando 
extiende su brazo hacia fuera de la ventana de un automóvìl en movimiento. 
La fuerza en la direccíón del flujo que ejcrce un fluido cuando se desplaza so- 
bre un cuerpo se llama arrastre (fígura 7-2). 

Un fìuido en reposo sólo ejerce fuerzas perpendiculares de prcsión sobre la 
superfície de uu cuerpo sumergido en él. Sin embargo, un fluido en movi- 
miento tainbién ejerce fuerzas cortantes tangenciales sobre la superficíe debi- 
do a la condicìón de no deslizamiento causada por los ef’eclos viscosos. En 
general, estas dos fuerzas tienen componentes en la direccìón del flujo y, dc 
este modo, la fuerza de resistencia al movimiento se debe a los efectos com- 
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binados de la presión y de las fuerzas cortantes sobre ia pared en la dirección 
dei riujo. Las coniponentes de la presìón y de las fuerzas cortantes en la pared 
en ìa dirección perpendicular al flujo tienden a mover al euerpo en esa direc- 
eión y su suma se llama sustentación. 

En general, tanto la fricciòn superficial (fuerza cortante en la pared) como 
la presión contribuyen a la fuerza de resistencìa y a la sustentacióru En eì ca- 
so especial de una placa plana deigada, alineada paralela a la direccíón del flu- 
jo, la fuerza de resistencia al rnovimiento depende sólo dc la fuerza eortante 
en la pared y es independíente de la presiòn. Sin embargo, cuando la placa pía- 
na se coloca perpendicular a ìa dirección del tlujo, la fuerza de resistencia de- 
pende sólo de la presiòn y es independicnte de la fuerza cortante en la pared, 
ya que el esfuerzo cortante en este caso actúa en la direceión rtormal al flujo 
(ftgura 7“3), Para los cuerpos esbeltos, como las alas, la fuerza cortante actúa 
casi paralela a la dirección del flujo. La fuerza de resistencia para esos cuer- 
pos esbeltos se debe princípalmente a fuerzas cortantes (la fricciòn superficial). 

La fuerza de resistencia al movimiento F D depende de la densidad p del flui- 
do, la velocidad corriente arriba, V, y del tamano, forma y orientación del 
cuerpo, entre otras cosas + Las caraeterísticas de resistencia al movimiento de 
un cuerpo se representan por el coeficiente de resistencia al movimiento. o 
de arrastre. adimensional C D definido como 


Cvefìcmue de resisienckn 


C D = 


fn 

{pV'-A 


<7-n 



La Tuerza de resistencia al movimiento 
que actúa sobre una placa plana 
perpendicular aì fìujo clepende sólo de 
ia presión y es independiente de la 
fuerza cortante de la pared, la eual 
actua perpendìcular al flujo. 


donde ,4 es el áreafrontal (el área proyectada sobrc un plano perpendicular a 
la direceión del flujo) para los cuerpos obtusos —cuerpos que tienden a blo- 
quear el flujo—. Por ejemplo, el área frontal de un cilindro de diámeíro D y 
longitud L es A = LD * Para ilujo paialelo sobre pkicas planas o superficies ae- 
rodinámicas delgadas, A es el área superficiaf EI coeficiente de resistencia al 
movimiento es principalmente función de la forma de! cuerpo, pero también 
puede depender del número de Reynolds y de la aspereza de la superfície* 

La fuerza de resistencia es la ejerdda por un fíuido sobre un cuerpo en ìa di- 
recciòn del flujo debida a los efectos combinados de la fuerza cortante en la 
pared y las fuerzas de presíón. La partc de la fuerza de resistencia que se debe 
directamente a ia fuerza cortante en la pared r w se ilama resistencia al movi- 
miento, o arrastre, por 1a fricción superfíctal (o sólo resistencki al movi- 
miento por lafricckm), ya que es causada por efectos de fricción, y aquelìa 
que se debe directamente a la presiòn P se l!ama resistencia ai movimiento, 
o arrastre. por la presión (también llamada resistencìa aì movirniento porla 
fonna, debido a su fuerte depcndencia de la forma o confonnación del cuer- 
po) + Cuando se dispone de los coeficìentes de resistencia por la fricción y ki 
presión se determina el coeficiente total de resìstencia al movimiento simple- 
mente al sumarlos, 

C D f £> + rriccitìn ppesiún ( 7 * 2 ) 

La resislencia por la friccián es la componente de la fuerza cortante cn la 
pared en la dirección del flujo y T por consígiiícnte. depende de la orientaeión 
del cueipo asf como de fa magnìtud del esfuerzo cortante en la pared r w » La re- 
sístencia al movìmiento por la fricción es cero para una superfícìe perpen- 
dicular aì flujo y es máxima para una superflcie paralela a éste, ya que en esie 
caso es igual a la fuerza cortame total sobre la superficie. Por lo tanto, para 
el flujo paralelo sobre una píaca plana, el coeficiente de resistencia es ígual 
ai coefìciente de resìstencia at movimìento por lafrìccìón o, simplemente, al 
coeficiente defríccián (figura 7-4). Es decir, 

Placa plana : C D = C a Mcciàn = C f (7-3) 

Una vez que se cuenta con el eoefteieme de fricción promedio Cp se puede 
determinar la fuerza de resístencia al movimiento (o fricción) sobre la super- 


ffJ. preíifin b 
Q) “ C n. friccifín ~ Cj 

.. =-0 

£3, prnsiíiii „ 

pv 1 

- F 0. lYiccíón “ F f - Cf A 2 

FIGURA 7-4 

Para e! flujo paralelo sobre una placa 
plana, la fuerza de resistencia por 
la presión es cero y, por tanto T el 
coeficiente de resislencia es igua! 
a! coeficiente de fricción, y la fuerza 
de resisteneia al movimiento es igual 
a la fuerza de fiìcciòn 
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FIGURA 7-5 

Sepnración m el flujo sobre una pelota 
de tenis y la región de la estda, 

Cartesía de h i NÁSÁ y de Ctsttmar Àero.space, /r«\ 


íìcie a partir de la ecuación 7-1. En este caso, A es el área superfìcial de la pla- 
ca cxpuesta al fiujo del fluido. Cuando los dos lados dc una pìaca dclgada es- 
tán sujetos al ílujo, À se convierte en el árca total de ias stìpeificies superior e 
inferìor. Note que, en general d coeficiente de fricción variará con ia ubica- 
ción a lo largo de la superfìcie. 

La resistencia por la fricción depende fuertemente de la viscosidad, y un 
fluido “idealízado” con viscosidad cero producìría resistencia cero por la fric- 
ción, dado que el esfuerzo eortanle en 1a pared sería cero. En este easo, la re- 
sistencia al movimiento por la presión tambíén sería cero durante el fìujo 
estacionario, sin ímportar la forma del cuerpo, ya que no habría pérdidas de 
presión. Para el llujo en la direccíón horizontal, por ejemplo, la presión a lo 
largo de una recta horizontal será consianíe (precísamente como en los fluidos 
estacionarios) puesto que la velocidad corriente arriba es constante y, de este 
modo, no se tendrá fuerza neta de presión al actuar sobre el cuerpo en la direc- 
cion horizontah Por lo tanto, la resistencia total es cero para el caso del ilujo 
de un fluido ideal no viscoso. 

A bajos numeros de Reynolds, la mayor parte de la resistencia al movi- 
miento se debe a ia resistencìa por la fricción. Este es el caso para los cuerpos 
intensamente aerodinámicos. La resistencia por ia fricciòn también es propor- 
cional al área superficial. Por lo tanto, los cuerpos con un área superticial más 
grande experímentarán mayor resisteneia por la fricción. Por ejemplo, los 
aviones comerciaíes grandes reducen su área superficial total y, de este modo, 
la resistencia al movìmiento, al replegar las extensiones de sus alas cuando 
Ilegan a las altitudes de crucero, con ei fin de ahorrar conibustibíe. En el flujo 
laminar ei coeficiente de resistencia por la fricción es independiente de la as- 
pereza superficiaU pcro en el flujo turbulento es fuerte funciòn de esa aspere- 
za, debido a los elementos de ésta que sobresalen hacia la subcapa laminar 
fuertemente viscosa, 

E1 arrastre por presiòn es proporcional al área frontal y a la dtferencia entre 
las presíones que aetuan sobre el frente y la parte posterior del cuerpo 
sumergido, Por lo tanto, el artastre por presiòn suele ser dominante para los 
cuerpos romos, despreciable para los alargados, como los perfiles aerodi- 
námicos, y de valor cero para las placas planas paralelas al fiujo. 

Cuando un fluido se separa de un euerpo, fonna una región separada entre 
ese cueipo y la corriente de fluido. Esta región de baja presión que está delrás 
del cuerpo en donde ocunen la recirculaciòn y los contraflujos se conoce como 
región separada. Entre mayor sea la región separada, mayor es el arrastre por 
presión. Los efectos de la separacìón de) flujo se sienten lejos corríente abajo, 
en forma de velocidad reducida (en relación con la velocidad corriente arriba). 
La región del flujo que va detrás del cuerpo, en donde se sienten los efectos del 
cuerpo sobre la velocidad, se bama esteia (figura 7-5), La región separada 
Ilega a un fm cuando vuelven a unirse las comentes del flujo. Por lo tanto, !a 
región separada es un volumen encerrado, en tanto que la estela se prolonga 
detrás del cuerpo hasta que el fltiido en ìa regiòn de la estela vuelve a adquirir 
su veìoeidad que tuvo antes de encontrarse con el cuerpo, y ei perfil de veloci- 
dad se hace casí plano una vez más. Los efectos viscosos y de rotación son los 
más significativos en la capa Ifmitc, la región separada y la estela. 

Transferencia de calor 

Los fenómenos que afectan la fuerza de resistencia al movimiento también 
afectan la transferencia de calor y este efecto apai-ece en el numero de Nusselt. 
En el capítulo 6 se demostró que mediante la eliminación de las dimensiones 
en las ecuaciones de la eapa límite los números local y promedio de Nusselt 
tìenen la forma funcional 

Nu v =/ 3 (a*, Re v , Pr) y Nu =/ 2 (Re Lr Pr) (7-4a, b) 
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Los datos experimentales para la transferencia de calor a menudo se repre- 
sentan de manera conveniente con precisión razonable mediante una simple 
relación de la ley de las potencias de la forma 

Nu = C Ref Pr" (7-5) 

donde m y n son exponentes constantes y el valor de la constante C depende 
de la configuración geométrica y del flujo. 

La temperatura del fluido en la capa límite térmica varía desde T s , en la su- 
perficie, hasta alrededor de T x , en el borde exterior de esa capa. Las 
propiedades del fluido también varían con la temperatura y, por consiguiente, 
con la posición a lo largo de la capa lfmite. Para tomar en consideración la 
variación de las propiedades con la temperatura, las propiedades del fluido 
suelen evaluarse en la llamada temperatura de película, definida como 

t , + r* 

Tf= , (7-6) 


la cual es el promedio ciritméiico de las temperaturas de la superficie y del 
flujo libre. De esta forma, se supone que las propiedades del fluido se 
mantienen constantes en esos valores a lo largo de todo el flujo. Una manera 
altemativa de considerar la variación de las propiedades con la temperatura es 
evaluar todas esas propiedades a la temperatura del flujo libre y multiplicar el 
número de Nusselt obtenido de la ecuación 7-5 por (Pr*/Pr A .y o (fi JpL s ) r , donde 
r es una constante determinada en forma experimental. 

Los coeficientes locales de resistencia al movimiento y de convección va- 
rían a lo largo de la superficie como resultado de los cambios en las capas lí- 
mite de velocidad en la dirección del flujo. Por lo común se está interesado en 
la fuerza de resistencia y la rapidez de la transferencia de calor para la super- 
ficie completa , las cuales se pueden determinar mediante los coeficienles de 
fricción y de convección promedio. Por lo tanto, se presentan correlaciones 
tanto para los coeficientes locales (identificados con el subfndice jc) y los de 
fricción y de convección promedio. Cuando se cuenta con las relaciones para 
los coeficientes de fricción y de convección locales, se pueden determinar los 
coeficientes de fricción y de convección promedio por integración a partir de 


y 



fc D ., 

J 0 

fM-’ 

J 0 


(7-7) 

(7-8) 


Cuando se dispone de los coeficientes de resistencia y de convección pro- 
medio, se puede determinar la fuerza de resistencia a partir de la ecuación 
7-1, y la velocidad de la transferencia de calor hacia la superficie isotérmica, 
o desde ésta, se puede determinar a partir de 

Q = hA % (T h - T x ) (7-9) 


donde A s es el área superficial. 


7-2 • FLUJO PARALELO SOBRE PLACAS PLANAS 

Considere el flujo paralelo de un fluido sobre una placa plana de longitud L en 
la dirección del flujo, como se muestra en la fígura 7-6. La coordenada x se mi- 
de a lo largo de la superficie de la placa, desde el borde de ataque, en la direc- 
ción del flujo. E1 fluido se aproxima a la placa en la dirección jc con una 
velocidad uniforme V, y temperatura T x . E1 flujo en la capa límite de velocidad 
se inicia como laminar, pero si la placa es suficientemente larga, el flujo se vol- 
verá turbulento a una distancia x CT a partir del borde de ataque, donde el núme- 
ro de Reynolds alcanza su valor crítico para la transición. 


T x 

v 



FIGURA 7-6 

Regiones laminar y turbulenta de la 
capa Iímite durante el flujo sobre una 
placa plana. 
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La transición dc flujo laminar hacia turbulento depende de ia configuración 
geométrìca de la supetýicie, de su aspereza, de la velocidad corrìente arrìba, de 
la temperatura superfìciaì y del tipo defluido, entre otras cosas, y se le caracte- 
riza de la mejor manera por el número de Reynolds, E1 mìmero de Reynolds a 
una dístaneia x desde el borde de ataque de una placa plana se expresa como 

o „P Vx ^Vx 

Re ^“"7 ir~~ 

Nótese que el valor del número de Reynolds varía para una plaea plana a lo 
largo del flujo, hasta Ilegar a Re^ = VLÌv al fina! de la misma, 

Para un flujo sobre una placa plana, la transición del flujo de laminar a tur- 
bulento empieza alrededor de Re = 1 X 10 5 , pero no se vuelve por completo 
turbulento antes de que el número de Reynolds alcance valores mucho más ele- 
vados, comLiinnente alrededor de 3 X 10 6 t En el análisìs de ingeniería, un 
valor generalmente aceptado para el numero crítico de Reynolds es 

Re„ = ^~ = 5 X 10 3 (7-11) 

H' 

E1 valor rea) del niímero crítico de Reynolds en ingeniería, para una placa 
plana, puede variar desde 10 s hasta 3 X 10 6 , dependiendo de la aspereza su- 
perficial, el nivel de turbulencia y la variacíón de ia presión a lo largo de la su- 
perficie. 

Coeficiente de fricción 

Con base en el análisis, en el capílulo 6 se determinó que el espesor de la ca- 
pa lúnite y el coeficiente de fricción Iocal en la ubicación x para el flujo lami- 
nar sobre una placa plana, son 



FIGURA 7-7 

El coeficiente de fricción promedio 
sobre una superficie se determina por 
la integración del coeficiente de 
fricción local sobre la superficie 
completa. 


Lamìnar: S V J = y C fx = ■ Re t < 5 X ]0 5 (7-123, b) 

Las relaciones correspondientes para el flujo turbulento son 

Turbulento: 8 V J = y C f<J = Rgf/s ’ 5 X I0 5 ^ Re v s !Q 7 (7-133, b) 

donde x es la distancia desde e) borde de ataque de la plaea y Re r = Vxív es el 
niímero de Reynolds en la ubicación x. Nótese que C f es proporcional a 
ReJ 1/2 y, por consiguiente, a x~ l/2 , para el flujo laminar. Por lo tanto, supues- 
tamente C fx es infinito en el borde de ataque (x = 0) y disminuye en un factor 
de x-' 12 en la dirección de) flujo. Los coeficientes de fricción locales son más 
elevados en el flujo turbulento que en el laminar, debido al intenso mezclado 
que ocurre en la capa límite turbulenta. Nótese que C f x alcanza sus valores 
más altos cuando el fiujo se vuelve por completo turbulento y, a continuación, 
decrece en un factor de x~ 1/5 en la dirección del fiujo. 

El coeficiente de fricción promedio sobre la placa completa se determina 
por la sustitución, en la ecuación 7-7. de las relaciones antes dadas y median- 
te las integraciones (figura 7-7). Se obtiene 

Laminar: C, = Re f , < 5 X 10 5 (7-J4) 

Turbulento; C f ~ —5 x 10 s < Re A < l() 7 (7-15) 

IvCf 

La primera relación da el coeficiente de fricción promedio pai'a la placa comple- 
ta cuando el flujo es laminar sobre toda la placa. La segunda lo da para la piaca 
completa sólo cuando el flujo es turbulento sobre toda la placa, o cuando la re- 
gión de flujo laminar es demasiado pequeria en relación con la región de flujo 
turbulento (es decir, .r cr < L). 
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En algunos casos una placa plana es sufìcíentemente larga eomo para que el flu- 
jo se vuelva turbulento, pero no lo sufíciente como para deseanar la región del 
flujo laminar. En esos casos, el coefìdente de fricción promedio sobre la placa 
completa se determina mediante la integración dada en la ecuacíón 7-7 sobre dos 
piutes: ia región laminar 0 ^ x ^ x cr y la región turbulenta < x < L , como 

Cf £ 6 / x íaminar 4" ^ C/; ^ [urlMiIcnlo d%j (7-16) 

Nótese que se incluye la región de transición con la turbulenta, Una vez más, 
tomando el número crítico de Reynolds como Re cr = 5 X 10 5 y al realizar las 
integraciones de la ecuación 7-16, después de sustituir las expresìones indica- 
das, se determina que el coefìciente de fricción pwmedìo sobre la placa com- 
pleta es 


= 0.074 _ t 742 
' Ref R 'e t 


5 X 10 5 ^Re^ I0 r 


( 7 - 17 ) 


Las constantes en esta relación serán diferemes para numeros de Reynolds 
críticos diferentes. Asimismo, se supone que las superficics son lisas y en eì 
fìujo libre no se tiene turbulencia. Parael flujo lamínar, el coefìciente de fric- 
ción sólo depende del número de Reynolds y la aspereza superficíal no tiene 
efecto. No obstante, para el fìujo turbuìento, la aspereza de la superfìcie hao& 
que el coefìciente se multiplique varias veces, hasta el punto de que en el régi- 
men completamente turbulento el coefíciente de frícción sólo es función de la 
aspereza de la superfìcie y es independiente del número de Reynoìds (figura 
7-8). Éste es el caso también en el fìujo en tubos + 

En este régìmen, Schlichting da un ajuste dc curva obtenida a partír de da- 
tos experimentales para el coeficientc de fficción promedio como 

Superftcie áspem, turhulmto: f 1.89 — i + 62 log ( 7 - 18 ) 


donde s es la aspereza superficial y L es la longitud de la placa en ]a dirección 
del fìujo. A faita de una mejor relación, se puede usar la anterior para el fiujo tur- 
bulento sobre superficies ásperas para Re > 10 6 , en especial cuando síL > J0 -4 . 


Coeficiente de transferencia de calor 

En el capítulo 6, mediante la solución de la ecuación diferencial de la energía, 
se determinó que el número local de Nusselt en una ubicación x T para el flujo 
laminar sobre una piaca plana, es 

Laminar: Nu x — — 0.332 Re^ 5 Pr ]/3 Pr > 0.6 (7-19) 


La relación correspondiente para eJ fìu jo turbulento es 

h v x __ 0.6 ^ Pr ^ 60 

Turbulento: Nu r = -f- = 0.0296 Re? 8 Pr 3/3 , , (7-20) 

k x 5 X I0 5 ^ Re, ^ 10 7 

Nótese que h x es proporcional a Re° 5 y, por ío tanto, a x -0,5 , para e! flujo la- 
minar. Por lo tanto, h x es infmito en el borde de ataque (x — 0) y dismínuye en 
un factor de x“ 0 5 en ia dirección del flujo. En la figura 7-9 se muestran la va- 
riación del espesor de la capa límite S y ìos coeficientes de fricción y de trans- 
ferencia de calor a lo largo de una placa plana isotérniica. Los coeficientes 
locales de friccìón y de transferencia de calor son más altos en el fìujo turbu- 
lento que en el laminar. Asimismo, h x aleanza su valor más alto cuando el fìu- 


Aspereza 

Coeficiente 

relativa, 

de fricción, 

s/i 

c f 

0.0* 

0.0029 

1 X 10 5 

0.0032 

1 x 10- 4 

0.0049 

1 x 10 -3 

0.0084 

■Superficie lisa para Re = 

IQ 7 , Las demás 

calciiladas a partír de la ecuacián 7-18, 


FIGURA 7*8 

Para el flujo turbulento la aspereza 
superficial puede hacer que el 
coeficiente de fricción aumente varias 

veces. 



FIGURA 7-9 

Variación de los coeficientes de 
fricción locales y de transferencia de 
calor para el flujo sobre una placa 

plana. 
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FIGURA7 10 

Representación grát’ica del coeficiente 
de transferencia de caior promedio 
para una placa plana con flujos 
laminar y turbulento combinados. 


jo se vuelve por conipleto turbulento a continuación, decrece en un factor 
de x~ {12 en la dirección del flujo, como se muestra en la figura. 

E1 número cie Nusselt promedìo sobre la placa completa se determina me- 
dtante la sustitución de las relaciones antes dadas en la ecuación 7-8 y al efec- 
tuar la integración. Se obtiene 


Laminar: Nu - y - 0.664 Pr ,/J < 5 x |0 5 (7-2t) 

Tìirlmlento: Nu = ^ = 0.037 ReV s Pr [f2 (7-22) 

k L 5 X I0 5 <Re L < 10 7 


La primera relacìón da el coeficiente de transferencia de calor protnedio para 
la placa completa cuando el flujo es laminar sobre toda la placa. La segunda 
relación lo da para la placa compléta sólo cuando el flujo es turbulento sobre 
toda la placa, o cuando la región del flujo laminLir de esta ultima es demasia- 
do pequena en relación con la regíón del flujo turbulenlo. 

En algunos casos una placa plana es suficientemente larga como para que el 
flujo se vuelva turbuìento, pero no lo suficiente como para deseartar la región 
del flujo laminar. En esos casos, el coefìciente de transferencia de calor pro- 
medio sobre la placa completa se determìna al realízar la integracíón dada en 
la ecuación 7-8 sobre dos partes, como 


f lamìnar dx + j dx | 


( 7 - 23 ) 


Una vez más, se toma el número crítico de Reynolds como Re cr = 5 X 10 5 y 
al realizar las integraciones en la ecuación 7-23, después de sustituir las expre- 
siones indicadas, se determina que el número promedio de Nusselt sobre la 
pìaca completa es (figura 7-10) 

IVu = ~ = (0.037 Re“ ,s - 871 )Pr l/3 °' 6 “ Pl ^ 60 (7-24) 

k L 5 X (0 5 sR ej < 10 7 

En esta relación las constantes serán diferentes para diferentes números de 
Reynolds críticos. 

Los metaies iíquidos, como eJ mercurio, tienen conductividades térmicas 
elevadas y por lo común se usan en aplicaciones que requieren altas velocida- 
des de transferencia de calon Sin embargo, tienen numeros de Prandtl muy pe- 
qnenos y, por consigutente, ia capa límite térmica se desarrolla con mucha 
mayor rapidez que la de velocidad. Entonces, se puede suponer que la veloci- 
dad en la capa lírnite térmica es constame en el valor de la coniente ìibre y re- 
solvcr ìa ecuación de la energía* Esto da 

Nu v = 0.565(Re_ r Pr)Pr < 0.05 (7-25) 


Resulta conveníente tener una sola correlación que se aplique a todos los 
jìuidos , incluidos los metales líquidos, Mediante el ajuste de una curva obte- 
nidacon datos ya existentes, Churchill y Ozoe (1973) propusieron la siguien- 
te relación, la cual es aplicable para todos los números de Prandtl y se afírma 
que es exacta hasta ± \%, 

_ h x x _ 0.3387 Pr m Ref 

NUj “ T “ [l + {0.0468/Pr)- /3 r 4 í7 * 261 

Estas relaciones se han obtenido para el caso de superfícìes isotérmicas 
pero también podrían usaj se de rnanera aproximada para el caso de las que no 
lo son, al suponer la temperatura superficial constante en algún valor prorne- 
dio. Asimismo, se supone que ias superfícies son lisas y que en la corriente 
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libre no hay turbulencia . Se puede tomar en cuenta el efecto de las propieda- 
des variables al evaluar todas las propiedades a la temperatura de película. 


Placa plana con tramo inicial no calentado 

Hasta ahora se ha limitado esta consideración a situaciones para las cuales to- 
da la placa está calentada desde el borde de ataque. Pero en muchas aplicacio- 
nes prácticas intervienen superficies con una sección inicial no calentada de 
longitud £, mostrada en la figura 7-11 y, como consecuencia, no existe trans- 
ferencia de calor para 0 < x < £. En esos casos, la capa límite de velocidad se 
empieza a desarrollar en el borde de ataque (x = 0), pero la térmica se desa- 
rrolla donde se inicia el calentamiento (x = £). 

Considere una placa plana cuya sección calentada se mantiene a una tempe- 
ratura constante (T — T s , constante parax > £). Mediante métodos de solución 
integrales (véase Kays y Crawford, 1994), se determina que los números de 
Nusselt locales, tanto para los flujos laminares como para los turbulentos, son 


Laminar: 


Turbulento: 


Nu vljKil ,, 0.332 Rc? 5 Pr l/Í 

NUv [i - (& x ) y4 } ìf3 [i - ( é / x ) 3 ' 4 ] 1 ' 3 

Nu r(paraí=0 ) 0.0296 Re°* Pr ,/3 

NUl “ [1 “ ( f / jc ) 9 ' 10 ] 1 ' 9 ~ [1 - ( í /. v ) 9 ' 10 ] 1 ' 9 


a~27) 

(7-28) 


para x > £. Nótese que para í = 0, estas relaciones se reducen a Nu 4paraí * 0 >» 
ìa cual es la relación del número de Nusselt para una placa plana sin una lon- 
gitud inicial no calentada. Por lo tanto, los términos entre corchetes en el de- 
nominador sirven como factores de corrección para las placas con longitudes 
iniciales no calentadas. 

La determinación del número de Nusselt promedio para la sección calenta- 
da de una placa requiere la integración de las relaciones antes dadas del núme- 
ro de Nusselt local, lo cual no se puede realizar en forma analítica. Por lo 
tanto, las integraciones se deben efectuar numéricamente. Los resultados 
de las integraciones numéricas se han correlacionado para los coeficientes de 
convección promedio [Thomas (1977), Ref. 11] como 


Laminar.: 


Turbulento: 


, 2[1 -(í/a-) 3 ' 4 ] f 

h l -£IL hx ‘ L 

. 5[l -(f/*)* ,0 l, 

h ~ 4(1 -HL) hx ~ L 


(7-29) 

(7-30) 


La primera relación da el coeficiente de convección promedio para la sección 
completa calentada de la placa cuando el flujo es laminar sobre toda la placa. 
Note que para £ = 0, se reduce a h L = 2 h x = L , como era de esperarse. La se- 
gunda relación da ese coeficiente promedio para el caso de flujo turbulento so- 
bre toda la placa, o cuando la región del flujo laminar de esta última es 
pequena en relación con la región turbulenta. 


Flujo uniforme de calor 

Cuando una placa plana se sujeta a flujo uniforme de calor en lugar de a tem- 
peratura uniforme, el número de Nusselt local se expresa por 

Laminar: Nu, = 0.453 Re?- 5 Pr 1 ' 3 (7-31) 

Turbulento: Nu x = 0.0308 ReJ 8 Pr ,/3 (7-32) 
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Z x 

V 



I 


-- x 

FI6URA 7-11 
Flujo sobre una placa plana con un 
tramo inicial no calentado. 
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Estas reìaciones dan valores que son 36% más altos para el flujo laminar y 4% 
más altos para el turbiilento, en relación con el caso de la placa isotérmica. 
Cuando la placa comprende una longitud inicial no calentada, todavía se 
pueden usar las relaciones desarroliadas para el caso de temperatura super- 
ficial uniforme, siempre que se usen las ecuaciones 7-31 y 7-32 en vez de 
Nu t{paraí = 0) de las ecuaciones 7-27 y 7-28, respectivamenie. 

Cuando se prescribe el flujo de calor q s , la razón de la transferencia de calor 
hacia la placa, o desde ésta, y la temperatura superficìal a una distancia x se 
determinan a partir de 

Q=q s A s (7-33) 

y 

q s = h x [T,(x) - rj -> T s (x) = T^ + ~ (7-34) 

donde A s es el área superficial de transferencia de calor. 


7’ m = 60°C 
V = 2 rn/s 


Aceíte 


A * 

— ./.. jj 


- 20°C 


‘ L = 5 m 


FÌGURA 7-12 


Esquema para el ejempio 7-L 


EJEMPLO 7-1 Flujo de aceite calienfe sobre una placa ptana 

Aceite para motor a 60°C fluye sobre la superficse supertor de una placa ptana " 
de 5 m de largo cuya temperatura es de 20°C P con una velocidad de 2 m/s 
(fìgura 7-12), Defermine la fuerza total de resistencía al movimíento y la razón *| 
de ta transferencia de calor por unídad de ancho de la ptaca completa. 

SOLUCIÓN Aceìte para motorfluye sobre una piaca plana. Deben determinar- | 
se la fuerza total de resístencia al movimiento y la razón de la transferencìa de 
calor por unidad de ancho de la placa. 

Suposìciones ì El flujo es estacionario e incompresible. 2 Ei número de Rey- 
nolds crítico es Re cr = 5 x 10 5 , 

Propieriatìes Las propiedades del aceite para motor a la temperatura de pelícu- 
la de T f = (7* + TJ /2 = (20 + 60)/2 = 40°C son (tabla A-13); 


p = 876 kg/m 3 Pr = 2962 

k = 0.1444 W/m • °C v = 2.485 X 10" 4 m : /s 

Análisis Puesto queL = 5m,el número de Reynolds al final de la placa es 



(2 m/s)(5 m) 
2.485 X 1(T 4 nr/s 


= 4.024 X !0 4 


el cual es menor que el número de Reynolds crítìco. Por consiguiente, se tiene 
flujo laminar sobre la placa completa y el coefìcìente de friccìón promedio es 


C f = 1.338 Re = 1.338 X (4.024 X 10 4 )- 0 - 5 = 0.00663 


Dado que el arrastre por presión es cero, de donde C D = C f para el flujo paralelo 
sobre una placa plana, la fuerza de arrastre que actúa sobre ésta por unidad de 
ancho queda 


P V 2 


F,_,— CjA — = 0.00663(5 X I m 2 } 


, (876 kg/m')(2 m/s) 2 


( iN L 

\l kg ■ m/s 2 / 


58.1 N 


Se puede determinar la fuerza total de resistencia al movimienìo que actúa so- 
bre ta placa completa al muttiplicar el valor que acaba de obtenerse por et an- 
cho de la placa. 

Fsta fuerza por unidad de ancho corresponde al peso de una masa de alrede- 
dor de 6 kg. Por lo tanto, una persona que aplique una fuerza igual y opuesta a 
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la placa para impedir que se mueva tendrá la sensación de estar usando tanta 
fuerza como !a necesaria para impedir que caiga una masa de 6 kg, 

De manera análoga, el número de Nusselt se determina ai usar las reíaciones 
del flujo laminar para una placa plana, 

Nu = ~ = 0.664 Ref 5 Pr l/3 = 0.664 X (4.024 X 10 4 ) 05 X 2962 1/3 =1913 
Entonces, 


y 



Q. 1444 W/m - Q C 
5 m 


(1913) = 55.25 W/m 2 * °C 


Q = hA£T m - T s ) = {55.25 W/m 2 * °C)(5 x 1 m 2 )(60 - 20)°C = II 050 W 

Discusión Note que la transferencia de calor siempre es desde el medio a la 
temperatura más alta hacia el de temperatura más baja. En este caso, es del 
aceìte hacía la placa. La razón de la transferencia de calor es por m de ancho 
de ia placa. Se puede obtener la transferencia de calor para la placa completa 
ai multíplicar el valor obtenido por eì ancho reaì de dicha placa. 


EJEMPĹO 7-2 Enfriamierito de un bloque caliente 
por aìre forzado a gran altitud 

La presìón atmosféríca en Denvep Colorado (altitud de 1 610 m) t es 83.4 kPa. 
Aire a esta presión y a 20 Q C fluye con una velocidad de 8 m/s sobre una placa 
plana de L5 m x 6 m cuya temperatura es de 140 Q C {figura 7-13). Determìne 
la razón de la transferencia de calor desde la placa si el aire fluye paralelo a 
a) el lado de 6 m de largo y b) el lado de 1.5 m. 

S0LUCIÓN Se va a enfriar la superfície superior de un bloque caliente me- 
diante aíre forzado. Se debe determinar la velocidad de la transferencia de ca- 
lor para los dos casos. 

Suposìciones 1 Exìsten condiciones estacíonarìas de operación. 2 El número 
crítìco de Reynolds es Re Cf = 5 x 10 5 . 3 Los efectos de !a radiacìón son des- 
preciables* 4 El aire es un gas ìdeal. 

Propiedades Las propiedades k, fx t C p y Pr de los gases ideales son indepen- 
dìentes de la presìón, en tanto que las propíedades v y a son ínversamente pro- 
porcionales a fa densìdad y, por consiguíente, a la presìóm Las propiedades del 
aire a !a temperatura de película de 7> = (T s + TJf 2 = (140 + 20)/2 = 80°C 
y una presión de 1 atm son (tabla A-15) 

k 4 0.02953 W/m ■ °C Pr = 0.7154 
v ® ì atm ” 2.097 X 1Q -5 m 2 /s 

La presión atmosférlca en Denver es P = (83.4 kPa)/( 101.325 kPa/atm) =* 
0.823 atm. Entonces la viscosidad cinemátìca del aire en Denver queda 

v = v 9ì axin fP = (2.097 X l()- ? m 2 /s)/0.823 = 2.548 X 1G“ 5 m 2 /s 

Anáiists a) Cuando e! flujo del aire es paralelo a! lado largo, se tiene L - 6 m 
y el número de Reynolds at fina] de la placa queda 



(8 m/s)(6 m) 
2.548 X 10" 5 m 2 /s 


= 1.884 x 10 6 


20°C 
V- 8 m/s 


Àire 


i 


6 m 


Esquema para 


^smi = ®3.4 kPa 
T = 140X 



FIGURA 7-13 

el ejemplo 7-2, 
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20°C 
8 mfe 



a ) Flujo en la dirección del lado largo 



b) Flujo a lo largo del ìado corto 

FIGURA 7-14 

La direccíón del tlujo del fluido puede 
tener un efecto sìgnificativo sobre la 
transferencia de calor por convección. 


el cual es mayor que el número de Reynolds crítìco. Por tanto, se tienen flujos 
laminar y turbuíento combìnados y se determina que el número de Musselt pro- 
medio para la placa completa es 

Nu = y = (0.037 Re“ s - 871)Pr lí3 

= [0.037(1.884 X 1 0 6 ) 0 - 8 - 871]0.7!54 l/3 
= 2 687 

Entonces 


h 


k^ T 0.02953 W/m * °C 

7 Nu = - £ - -- 

L 6 m 


(2 687) = 13.2 W/m 2 ■ °C 


A s — wL = (1.5 m)(6 m) = 9m 2 


y 

Q = hA s (T s - T k ) - (13.2 W/m 2 ■ °C){9 m 2 )(140 - 20)°C = 1.43 x I0 4 W 


Nótese que si se descarta !a región laminar y se supone flujo turbulento sobre 
la píaca completa se obtendría, a partir de la ecuación 7-22, Nu = 3 466, el 
cual es 29% más alto que el valor que acaba de calcularse. 


b) Cuando el flujo de aire es a lo largo del lado corto, se tiene Ĺ = 1,5 m y el 
número de Reynolds al final de la placa queda 



(8 m/s)(1.5 m) 
2.548 X 10“ 5 irr/s 


= 471 X !0 5 


el cual es menor que e! número crítico de Reynolds. Por tanto, se tìene flujo la- 
minar sobre la placa completa y el número de Nusselt promedio es 

Nu = y = 0.664 Ref 5 Pr l/3 = 0.664 X (4.71 X KP) 0Í X 0.7154 1 ' 3 = 408 

Ertonces 


h 


k VI 0.02953 W/ra ■ °C 

tNu =-r-r- 

L 1.5 m 


(408) = 8.03 W/m a ■ °C 


y 

Q = hA s (T s - T„) = (8.03 W/m 2 • °C)(9 m : )(140 - 20)°C = 8 670 W 

la cual es considerablemente menor que ía razón de la transferencia de calor 
determinada en el caso a). 

Discusión Nótese que la dirección dei flujo del fluido puede tener un efecto 
significativo sobre la transferencia de caìor por convección hacia una superficie, 
o desde ésta (figura 7-14). En este caso, se puede incrementar la razón de la 
transferencìa de calor en 65% simplemente al soplar el aire en la dirección del 
lado largo de la placa rectangular, en lugar de a lo largo del lado corto. 


EJEMPLO 7-3 Enfriamiento de láminas de plástico 
por aireforzado 

En la seccìón de formado de una planta de piásticos se extìende una lámina 
continua de plástico que tiene 4 ft de ancho y 0.04 in de espesor, a una velo- 
cidad de 30 ft/min. La temperatura de la lámina es de 200°F cuando se expo- 
ne ai aire circundante y una sección de 2 ft de largo de ella se sujeta a flujo de 
aire a 80°F y con una velocidad de 10 ft/s, sobre ambos lados a lo largo de las 
superficies perpendiculares a la dirección del movimiento de la propia lámina, 
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como se muestra en la figura 7-15. Determine a) la razón de la transferencia de 
calor de la lámina de plástico hacia el aire por convección forzada y radiación y 
b) la temperatura de la lámina al final de la sección de enfriamiento. Tome la 
densidad, el calor específico y la emisividad de la lámina como p = 75 Ibm/ft 3 , 
c p = 0.4 Btu/lbm • °F y s = 0.9. 

SOLUCIÓN Las láminas de plástico se enfrían conforme salen de la sección de 
formado de una planta de plásticos. Se deben determinar la razón de la pérdi- 
da de calor de la lámina, por convección y radiación, y la temperatura de salida 
de esa lámina. 

Suposiciones 1 Existen condiciones estacionarias de operación. 2 El número 
de Reynolds crítico es Re cr = 5 x 10 5 . 3 El aire es un gas ideal. 4 La presión 
atmosférica local es de 1 atm. 5 Las superficies circundantes están a la tempe- 
ratura del aire ambiental. 

Propiedades En el enunciado del problema se dan las propiedades de la lámi- 
na de plástico. Las propiedades del aire a la temperatura de película de T f = (T s 
+ rj/2 = (200 + 80)/2 = 140°F y 1 atm de presión son (tabla A-151) 





Esquema para el ejemplo 7-3. 


k = 0.01623 Btu/h • ft • °F Pr = 0.7202 
v = 0.7344 ft 2 /h = 0.204 X 10’ 3 ft 2 /s 


Análisis a) Se espera que la temperatura de la lámina caiga un tanto a medi- 
da que fluye a través de la sección de enfriamiento de 2 ft de largo, pero en es- 
te punto no se conoce la magnitud de esa caída. Por lo tanto, para empezar, se 
supone que la lámina es isotérmica a 200°F. Si es necesario, se repetirán los 
cálculos para tomar en cuenta la caída de temperatura de la lámina. 

Dado que L = 4 ft, el número de Reynolds al final del flujo de aire a través 
de la lámina es 


<' 0fl 'f< 4 i f ' > =,.961X10» 

L v 0.204 X 10' 3 ft 2 /s 


el cual es menor que el número de Reynolds crítico. Por tanto, se tiene flujo la- 
minar sobre toda la lámina y el número de Nusselt se determina a partir de las 
relaciones del flujo laminar para una placa plana como 

Nu = ÌJ r = 0.664 Re“ 5 Pr ,/3 = 0.664 X (1.961 X ÌO 5 ) 05 X (0.7202) l/3 = 263.6 


Entonces, 

h = 7 Nu = 0 01623 Btu/h - ~ ft —— (263.6) = 1.07 Btu/h • ft 2 • °F 
L 4 ft 

A s = (2 ft)(4 ft)(2 lados) = 16 ft 2 


Qconv = f>MT s - T„) 

= (1.07 Btu/h ■ ft 2 • °F)(16 ft 2 )(200 - 80)°F 
= 2 054 Btu/h 

Qalred = WrAJJ* ~ T^ d ) 

= (0.9)(0.1714 X 10-* Btu/h • ft 2 • R 4 )(16 ft 2 )[(660 R) 4 - (540 R) 4 ] 
= 2 585 Btu/h 
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Por lo tanto, la razón de enfriamiento de la lámina de plástíco por conveccìón y 
radìacíón combínadas es 

Ùw* = 0™v + £2^ = 2 054 + 2 585 - 4 639 BUi/h 

b) Para hailar !a temperatura de la lámìna al final de la seccìón de enfríamien- 
to t se necesíta conocer la masa del plástico que sale laminado por unídad de 
tìempo (o sea, el gasto de masa), la cual se determina a partir de 



Entonces, un balance de energía sobre la secctón enfriada de la lámina de plás- 
tico da 



puesto que Q es una cantidad negativa (pérdida de calor) para la lámina y a! 
sustituìr, se determína que la temperatura de esa lámína al salir de la secctón 
de enfriamiento es 



Ùiscusión La temperatura promedìo de la lámina de plástico cae en alrededor 
de 6.4°F al pasar por la seceión de enfriamiento. Ahora $e pueden repetir los 
cáiculos a! tomar la temperatura promedio de la lámìna como de 196.8T, en 
lugar de 200°F, para lograr una mayor precisión P pero el cambio en Eos resulta- 
dos será insignificante debido al pequeno cambio en la temperatura. 


7-3 ■ FLUJO A TRAVÉS DE CIUNDROS Y ESFERAS 


En la práctica con frecuencia se encuentra el flujo que pasa a través de cilin- 
dros y esferas. Por ejemplo, los tubos en un intercambiador de calor de cora- 
za y tubos involucran flujo interno, por los tubos, y flujo externo, sobre éstos, 
y los dos flujos deben considerarse en el análisis del intercambiador. Asimis- 
mo, muchos deportes como el futbol, el tenis y el golf están relacionados con 
el flujo sobre pelotas esféricas. 

La longitud caracterfstica para un cilindro circular o una esfera se toma 
igual al diámetro externo D. Por consiguiente, el número de Reynolds se de- 
fine como Re = VD/v, donde V es la velocidad uniforme del fluido al aproxi- 
marse al cilindro o esfera. El número de Reynolds crítico para el flujo que 
pasa a través de un cilindro circular o una esfera es alrededor de Re cr = 2 x 
10 5 . Es decir, la capa Ifmite se conserva laminar para más o menos Re sc 2 
X 10 5 y se vuetve turbulenta para Re?2X 10 5 . 

E1 flujo cruzado sobre un cilindro exhibe patrones complejos, como se 
muestra en la figura 7-16. El fluido que se aproxima al cilindro se ramifica y 
rodea al cilindro, formando una capa límite que lo envuelve. Las partículas de 
fluido sobre el plano rnedio chocan contra el cilindro en el punto de estanca- 
miento, haciendo que el fluido se detenga por completo y, como consecuen- 
cia, elevando la presión en ese punto. La presión disminuye en la dirección del 
flujo, al mismo tiempo que aumenta la velocidad de este último. 

A velocidades muy bajas corriente arriba (Re *s 1), el fluido envuelve por 
completo al cilindro y los dos brazos del fluido se reúnen al otro lado de éste 
de manera ordenada. Como consecuencia, el fluido sigue la curvatura del ci- 
lindro. A velocidades más altas, el fluido todavía abraza al cilindro en cl lado 
frontal, pero va demasiado rápido como para permanecer adherido a la super- 
ficie conforme se aproxima a la parte superior del mismo. Como resultado, la 
capa límite se separa de la superficie, formando una región de separación de- 
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FIGURA 7-16 

Separacìón de capa límite laminar con 
una estela lurbulenta; flujo sobre un 
cíìindro circular a un Re = 2 000. 

Cortesía de ONERA, fotografía reatizada por 

Werié. 


trás del cilindro. E1 flujo en la región de la estela se caracteriza por la forma- 
ción aleatoria de vórtices y presiones mucho más bajas que la del punto de es- 
tancamiento. 

La naturaleza del flujo a través dc un cilindro o una esfera afecta intensamen- 
te eí coeficiente total de resistencìa al movimienlo C D . Tanto la resìstencia por 
lafricción como la resistencia por la presión pueden ser significativas. La pre- 
sión elevada en la vecindad del punto de estancamiento y la baja en el lado 
opuesto, en la estela, producen una fuerza neta sobre el cuerpo en la dirección 
del flujo. La fuerza de resistencia al movimiento se debe pnncìpalmente a la re- 
sistencia por la fricción, a bajos números de Reynolds (Re < 10), y a la resis- 
tencia por la presión, cuando los numeros son altos (Re > 5 000). Con 
números de Reynolds intermedios, íos dos efectos son significativos. 

En la figura 7-17 se dan los coeficientes de resìstencia al movimiento pro- 
medio C D para el flujo cruzado sobre un solo ciiindro circular iiso y sobre una 
esfera. Las curyas exhiben comportamientos diferentes en rangos diferentes 
de números de Reynolds: 

* Para Re < 1, se íiene flujo deslizante y el coeficiente de resistencia dismi- 
nuye al aumentar el niimero de Reynolds. Para una esfera, es C D = 24/Re. 
En este régimen, no se tiene separación del flujo. 

• Alrededor de Re = 10, se empieza a presentar la separación en la parte poste- 
rior del cuerpo, iniciándose la difusión de vórtices a más o menos Re — 90. 

La región de separación crece al aumentar el numero de Reynolds hasta al- 
rededor de Re = I0\ En este punto la resistencia al movimiento se debe 
princípalmente (alrededor de 95%) a la resistencía por la presión. En este 
rango de 10 < Re < 10 3 , el coeficiente de resistencia sigue disminuyendo 
al aumentar el nuniero de Reynolds. (Una disminución en el coeficiente de 



-— ----^_l----1—1---— —---—---->—---1—— 

jo- 1 io° m 1 io 2 io 3 lo 4 io 5 \o 6 

Re 


FIGURA 7-17 

Coeficiente promedio dc arrastre para 
flujo cruzado sobre un cilindro cìrcular 
liso y una esfcra lisa. 

Tùmùdo de H. Schiicfitìng, Boundary Layer Theory 

7e. 

Copynght © 1979 The McGraw-Hitt Companies, 
fnc < Usado con autorizacìón. 
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a} 



h) 


FIGURA 7-18 

Visimlízaeíón de un flujo sobre a) una 
esfera Lisa a un Re = 15 000 y b) uua 
esfera a un Re = 30 000, con un 
aJambre en la parte delantera para 
provocar la turbulencta* Se ve con 
clarìdad el retraso de la sepaiación dc la 
capa limite, al compai"ar las das 
fotografías. 

Cortesiii cfe QNERA< foìografíú reali&tdi i por 
Wertá 


resistencia no indica necesariamente una disminución en la resistencia al 
movimiento. La fuerza de resistencia es proporcìonal al cuadrado de la velo- 
cidad y el aumento de ésta con los números de Reynolds más altos por lo co- 
mún compensa con creces la disminución en el coeficiente de resistencia.) 

* En el rango moderado de 10 3 < Re < IO 5 , el coefìciente de resistencia 
permanece más o menos constante. Este comportamienlo cs característico 
de los cuerpos obtusos. EI flujo en la capa límite es laminar en este rango, 
pero aquel en la región separada después de pasar el cilindro o la esfera es 
intensamente turbulento con utia estela turbulenta ancha. 

• Existe una caída repenlina en el coeficiente de resistencia en alguna parte 
en el rango de 10 5 < Re < I0 6 (por lo común. a alrededor de 2 X 10 5 ). 
Esta gran reducción en C D se debe a que el flujo en la capa Iímite se vuel- 
ve turbulento, lo cual mueve el punto de separación más hacia la parte 
posterior del cuerpo, reduciendo el tamaiio de la estela y, de este ntodo, la 
magnitud de la resistencia por la presión. Esto contrasta con los cuerpos 
aerodinámicos, los cuales experimentan un incremento en el coeficiente 
de resistencia (debido principalmente a la resistencia por la fricción) 
cuando la capa límite se vuelve turbulenta. 

Ocurre separación de! flujo a alrededor de 0 = 80° (medido a partir del punto 
de estancamiento del frente de un cilindro), cuando la capa Ifmite es laminar , y 
alrededor de 0 = 140°, cuando es turbulento (figura 7-18). E1 retraso de la 
separación en el flujo turbulento la causan las fluctuaciones rápidas del fluido 
en la dirección transversal, lo cual hace que la capa límite turbulenta viaje más 
a lo largo de la superficie, antes de que ocurra la separación, lo que da como re- 
sultado una esteía más angosta y un arrastre menor por presión. Debe tenerse 
presente que el flujo turbulento tiene un perfi) de velocidad más lleno, en com- 
paración con el caso laminar y, por lo tanto, requiere un gradiente de presión 
adverso más fuerte para vencer la cantidad de movimiento adicional en cer- 
canía de la superficie. En el rango de los números de Reynolds en donde el 
flujo cambia de laminar a turbulento, incluso la fuerza de arrastre, F D , decrece 
conforme crece la velocidad (y, por consiguiente, el número de Reynolds). 
Esto conduce a una disminución súbita en el arrastre de un cuerpo en vuelo (a 
veces conocida como crisis del arrastre) y a inestabilidades en el vuelo. 


Efecto de fa aspereza de la superficie 

A1 principio se mencionó que, en genera), la aspereza superfìctal mcrementa 
el coeficiente de resistencia en el flujo turbulento. Éste es especialmente el ca- 
so para los cuerpos aerodinámicos. Sin embargo, para Ios cuerpos obtusos, co- 
mo un cilindro circular o una esfera, un aumento en la aspereza superficial en 
realidad puede decrecer el coeficienle de resistencia, como se muestra en la fi- 
gura 7-19 para una esfera. Esto se lleva a cabo al disparar el flujo hacia la tur- 
bulencia a un número de Reynolds más bajo y causando de este modo que el 
fluido se cierre detrás del cuerpo, al angostar la estela y reducir de manera 
considerable la resistencia por la presión. Esto da por resultado un coeficien- 
te de resistencia y, como consecuencia, una fuerza de resistencia mucho me- 
nores para un cilindro o una esfera con superficie áspera en un cierto rango del 
número de Reynolds, que para una esfera lisa de tamano idéntico a la misma 
velocidad. Por ejemplo, a Re = 2 X 10 5 , C D = 0.1 para una esfera áspera con 
e/D = 0 . 0015 , mientras que C D = 0.5 para una lisa. Por lo tarilo, en este caso, 
el coeficiente de resistencia se reduce en un factor de 5 simplemente al hacer 
que la superficie sea áspera. Sin embargo, nótese que a Re = 10 6 , C D = 0.4 
para la esfera muy áspera. mienlras que C D = 0.1 para la suave. Es obvio que, 
en este caso, hacer áspera la superficie incrementará la resistencia al avance 
en un factor de 4 (figura 7 - 20 ). 
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FIGURA 7-19 

Efecto de ìa aspereza superficial 
sobre el coeficiente de resistencìa 
de una esfera. 

Tùmado de BléVÌns (1984), 


La discusión anterior muestra que se puede aplicar el procedimiento de ha- 
cer áspera la superficíe con gran ventaja en la reducción de la resistencia al 
movimiento, pero también puede salir el tiro por la culata si no se tiene cuida- 
do; específicamente, si no se opera en el rango correcto del numero de Rey- 
nolds, Con esta consideración, de manera intencional se hacen ásperas las 
bolas de golf con el fm de inducir turbulencia a un número de Reynolds más 
bajo para tomar ventaja de la caída bmsca en el coeficiente de resistencia a! 
movimiento al iniciar la turbulencia en la capa límite (el rango típico de velo- 
cidades de las bolas de golf es de 15 a 150 m/s y el numero de Reynolds es 
menor a 4 X 10 5 ). Eì número critico de Reynolds de las bolas Ilenas de hoyue- 
los de golf es alrededor de 4 X 10 4 . La ocurrencia de flujo turbulenlo en esle 
numero de Reynolds reduce el coeficiente de resístencia de una bola de golf a 
la mitad, como se muestra en la figura 7-19. Para un golpe dado, esto signifi- 
ca una distancia más larga para la bola. Los jugadores de golf experimentados 
también le imprimen a la bola un movimiento rápido de giro durante el golpe, 
lo cual ayuda a que la bola áspera desarrolle una sustentación y viaje más al- 
to y a una distancia mayor Se puede dar un argumento semejante para una bo- 
la de lenis, Sin embargo, para una eancha de tenis las distancias son muy 
cortas y las pelolas nunea alcanzan velocidades en el intervalo de la turbulen- 
cia. Por lo tanto, las superficies de las bolas de tenis se hacen más lisas. 

Una vez que se cuenta con el coefìciente de resistencia, se puede determinar 
la fuerza de resistencia al movimiento que actúa sobre un cuerpo en el flujo 
cruzado a partir de la ecuación 7-L donde A es el áreafrontal (À = LD para 
un cilindro de longitud Ly A — ttD 2 /4 para una esfera), Se debe tener presen- 
te que la turbulencia de la corriente libre y las perturbaeiones producidas por 
otros cuerpos en el flujo (como el flujo sobre haces de tubos) pueden afectar 
de manera significàtiva los coeficientes de resistencia. 




Superficíe Superficie áspera T 

Re 

lisa 

e/D = 0.0015 

2 x 10 5 0.5 

0.1 

10 6 

0.1 

0.4 


FIGURA 7-20 


La aspereza superficial puede 
incrementar o decrecer el coefìciente 
de resistencia de un objeto esférico, 
dependiendo del valor del número de 

Reynolds* 


EJEMPLO 7-4 Fuerza de arrastre que actúa sobre 
un tubo en un río 

Un tubo con un dìámetro exterior de 2,2 cm se extìende de uno a otro lado de 
un río t en una seccìón de 30 m de ancho r al mísmo tiempo que está sumergido 
por completo en el agua (fígura 7-21). La velocidad promedío óe\ flujo de agua 
es de 4 m/s y la íemperatura de ésta es de I5°C, Determíne la fuerza de arras- 
tre ejercida por el río sobre el tubo. 



FIGURA 7-21 

Esquema para el ejemplo 7-4. 
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SOLUCIÓN Un tubo está sumergido en un río. Se debe determinar la fuerza de 
arrastre que actúa sobre el tubo* 

Suposiciofìes 1 La superficie exterior del tubo es lisa, de modo que se puede 
usar la figura 7-17 para determinar el coeftcìente de resistencia. 2 E! flujo del 
agua en el río es estacionario. 3 La dirección dei flujo dei agua es perpendicu- 
lar al tubo. 4 ISfo se considera la turbulencìa en el fiujo del río. 

Propiedades La densidad y la viscosidad dinámica del agua a 15 tì C son p = 
999,1 kg/m 3 y p - 1.138 x 10" 3 kg/m ■ s (tabla A-9). 

Aaátisis Dado que D = 0.022 m, el número de Reynoids es 


VD pVD (999.1 kg/m :í )(4 iìi/s)( 0.022 m) . . 

Re — — — ~ t" — 7.73 x 10 

P U38 X 10" 3 kg/m-s 

De !a figura 7-17, el coeficiente de resìstencìa correspondiente a este valor es 
C D = 1.0. Asimismo, el área frontal para el flujo que pasa a través de un cílin- 
dro es A = LD> Entonces, la fuerza de resìstencia al movimiento que actúa so- 
bre ei tubo queda 





1.0(30 x 0.022 nr) 


<999.1 kg/m 3 )(4 m/s) 2 



= 5275 N = 5.30 kN 


Discusión Nótese que esta fuerza es equivalente al peso de una masa de más 
de 500 kg. Por lo tanto, la fuerza de arrastre que ejerce el río sobre eí tubo es 
equivalente a colgar un total de más de 500 kg de masa al tubo, peso soportado 
en sus extremos con una separacíón de 30 m. Deben tomarse las precauciones 
necesarias sí el tubo no puede soportar esta fuerza. Si el río fluyera con una ve- 
locidad mayor o si fas fluctuaciones turbulentas en ei mismo fueran más signí- 
fícativas, la fuerza de arrastre sería incluso más grande. Entonces, fas fuerzas 
no estacionarìas que actúen sobre el tubo podrfan ser significativas. 


Coeficiente de transferencia de calor 

En general, los flojos a través de cilindros y esferas comprenden separación 
del flujo, el cual es difícil de manejar en forma analítìca. Por lo tanto, los fìu- 
jos de ese tipo deben estudiarse de manera experimental o nomérica. De he- 
cho, el flujo a través de cilindros y esferas ha sido estudiado de manera 
experimental por numerosos tnvestìgadores y se han desan ollado varias corre- 
laciones empíricas para el coeficiente de transferencia de calon 
E1 complicado patrón del flujo a través de un cilindro influye mucho sobre 
1a transferencia de calon En la flgura 7-22 se da la varìación dcl número local 
de Nusselt, Nu^ en la periferia de un cilindro sujeto a flujo cruzado de aire. 
Nótese que, para todos los casos, el valor de Nu^ se inicia relativamente alto 
en el punto de estancamiento (0 — 0°), pero decrece al aumentar 0 , como re- 
sultado del engrosamiento de la capa límite laminar. Sobre las dos curvas de 
abajo, correspondientes a Re = 70 800 y 101 300, Nu ( , alcanza un mfnimo en 
0 — 80°, el cual es el punto de separación en el flujo laminan A continuación, 
Nu w aumenta al crecer 0 , como resultado del mezclado intenso en la región 
del flujo separado (la estela). Las curvas de arriba, correspondientes a Re = 
140 000 hasta 219 000, difieren de las dos primeras en el sentido de que tienen 
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dos mínimos para Nu tí . EI aumento brusco en Nu w a alrededor de 9 — 90° se 
debe a la transición de flujo laminar a turbulento. La disminución posterior en 
Nu f) se debe una vez más al engrosamiento de la capa limite. Nu^ alcanza su 
segundo mínimo a alrededor de 9 ** 140°, el cual es el punto de separación del 
flujo en el llujo turbulento. y aumenta con 9 como resultado del intenso mez- 
clado en la regìón turbulenta de la estela. 

Las discusiones anteriores acerca de los coeficientes de transferencia de ca- 
lor locales proporcionan una visìón muy profunda; sin emhargo, tienen poco 
valor en los cáìculos de transferencia de calor, ya que en éstos se requiere el 
coeficiente de transferencia de calor promedio sobre toda la superfície. De las 
varías relaciones de ese tipo de las que se dispone en la Ìiteratura para el nu- 
mero de Nusselt promedio en lo relativo al flujo cruzado sobre un cilindro, se 
presenta la propuesta por Churchill y Bernstein: 


w hD _ „ 0,62 Re l/2 Pr l/3 [. , ( Re V I _ „ 

Nu «' k 3 fl + (0.4/Pr)® J ]* /J [ + \282 000/ J 11 

Esta relación es bastante completa en el sentìdo de que correlaciona bien !os 
datos de los que se dispone para Re Pr > 0 . 2 . Las propiedades del fluido se 
evalúan a la temperatura de película 7} — ~ (7* + T s % la cuaJ es el promedio 
de las temperaturas de la corriente libre y de la superficie. 

Para el flujo sobre una esfera , Whitaker recomienda la correlación; 

J/4 

= - y = 2 + Í0.4 Re IG + 0.06 Re M l Pr 1 " í-pj (7-36) 

la cual es válida para 3.5 < Re ^ 80 000 y 0.7 ^ Pr < 380 . En este easo, las 
propiedades del fluido se evaJuan a la temperatura de la corriente libre 7L 
excepto para jjl s , la cual se evaliia a la temperatura de la superfície 7V Aun 
cuando se considera que las dos relaciones antes dadas son bastante exactas, 
los resultados obtenidos a partir de ellas pueden estar desviados hasta en 30 %. 

E1 niimero de Nusselt promedio para los flujos a través de cilíndros se pue- 
de expresar en forma compacta como 


NUdi 


= ~ = C Rc m Pf f 


(7-37) 


donde n = f y las constantes experimentalmente delerminadas C y m se dan 
en la tabla 7-1, para cilindros circulares así como para varios no circulares. La 
longitud característica D que debe usai se en el cálculo de los números de Rey- 
nolds y de Nusselt, para las diferentes configuraciones geométricas, es como 
se indica en la figura. Todas las propiedades del fluido se calculan a la tempe- 
ratura de película. 

Las relaciones para los cilindros antes dadas son para un solo cilìndro o pa- 
ra cilindros orientados de tal forma que el flujo sobre elios no resulte afectado 
por ìa presencia de otros. Àsimismo, son aplicables a superfìcies lìsas. La as - 
pereza superftcial y la lurhulencia de la corrìente libre pueden afectar de ma- 
nera signìficativa los coeficientes de resistencia y de transferencia de calor. La 
ecuación 7-37 proporciona una alternafíva más simple para ìa ecuación 7-35, 
para el flujo sobre cìlindros. Sin embargo, la ecuadón 7-35 es más exacta y, 
como consecuencia, debe preferirse en los cálculos siempre que sea posìble. 


413 

CAPlTULO 7 



(T 40 & 80° 120° 160° 


0 desde el punto de estancamìemo 

FIGURA 7-22 

Variación del coeficiente de 
transferencìa de calor local a lo largo de 
la circunferencia de un cilindro circtilar 
en flujo cruzado de aire (tomado de 
Giedt, 1949). 
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T = 110 °r 



FIGURA 7-23 

Esquema para el ejemplo 7-5. 


TABLA 7-1 

Correlaciones empírìcas para el número de Nusselt promedio, para convecctón 
forzada sobre ctíindros cìrculares y no circulares en fíujo cruzado (tomado de 
Zukauskas, Ref. 14 r y Jakob f 1949) 



EJEMPLO 7-5 Pérdida de calor de un tubo de vapor de agua 
con aire en movímìento 

Un tubo largo de vapor de agua, de 10 cm de diámetro, cuya temperatura su- 
perficial externa es de 110°C pasa por una zona abierta que no está protegida 
contra los vientos (figura 7-23), Determine la razón de ía pérdida de calor del 
tubo por unidad de longitud, cuando e! aire está a 1 atm de prestón y a 10°C y 
el viento sopla a través del tubo a una velocidad de 8 m/s. 
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SOLUCIÓN Un tubo de vapor de agua está expuesto al aire en movimiento. De- 
be determinarse la razón de la pérdida de calor del vapor. 

Suposìciones 1 Existen condiciones estacionarias de operación. 2 Los efectos 
de la radiación son despreciables. 3 El aire es un gas ideal. 

Propiedades Las propiedades del aire a la temperatura de pelicula promedio 
de T f = (T s + TJI2 = (110 + 10)/2 = 60°C y una presión de 1 atm son (tabla 
A-15) 

k = 0.02808 W/m • °C Pr = 0.7202 
v = 1.896 X 10 “ 5 m 2 /s 


Análìsis Eì número de Reynolds es 


(8 in/s)( 0.1 m) _ , 

RC v 1.896 X 10“ 5 m 2 /s 4 219 X 10 


E! número de Nusselt se puede determinar a partir de 


Nu = = 0.3 + 

K 


0.62 Re 1/2 Pr 1/3 [ / Re V 'T 5 

[1 + (0.4/Pr ) 2/3 ] l/4 [ 1 \2%2 000 j 


0.62(4.219 X 10 4 ) ,/2 (0.7202) 1,3 j" /4.219 X 10Y , 8 1 4/S 

“ 0-3 + [1 + (0.4/0.7202)^] 1/4 P + \ 282 000 ) \ 

= 124 


y 


h = “ Nu = 


0,02808 W/m - °C 
0.1 m 


(124) — 34.8 W/m 2 '°C 


Entonces ta razón de la transferencia de calor desde el tubo por unidad de lon- 
gìtud queda 

A s — pL — i tDL = tt( 0.1 m)(l m) = 0.314 m 2 

Q = hA£T s ~ TJ = (34,8 W/m 2 * 0(0.314 m 2 )(l 10 - 10)°C = I 093 W 


Se puede obtener la razón de la pérdida de calor desde e! tubo completo al mul- 
típlícar el valor que acaba de obtenerse por fa longstud de dicho tubo en metros. 
Discusián En este caso, la relación más sìmpie del número de Nusselt de 1a ta- 
bla 7-1 daría Nu = 128, lo cual es 3% más alto que e! vaior obtenido usando 
la ecuación 7-35, 


EJEMPLO 7-6 Enfriamiento de urta bola de acero 
por aire forzado 

Una bola de acero ínoxídable de 25 cm de diámetro (p = 8 055 kg/m 3 , C p = 
480 J/kg ■ °C) se extrae del horno a una temperatura unìforme de 300°C (fígura 
7-24). A contìnuacíón, la bola se expone a! flujo de aire a una presìón de 1 atm 
y a 25X, con una velocidad de 3 m/s. llega el momento en que la temperatu- 
ra superficial de la bola cae hasta 200°C. Determine el coefíciente de transfe- 
rencia de calor por convección promedio durante este proceso de enfriamíento 
y estìme cuánto tardará el proceso. 
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FIGURA 7-24 


Esquema para el ejemplo 7-6. 
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SOLUCIÓN Una bola caliente de acero inoxidable se enfría por aire forzado, 
Deben determinarse el coefìciente de transferencia de calor por convección pro- 
medio y eì tiempo de enfríamìento. 

Suposiciones t Existen condicìones estacionarias de operación. 2 Los efectos de 
la radiación son despreciables. 3 El aire es un gas ideaL 4 La temperatura de la 
superficie exterior de la bola es untforme en todo momento. 5 Durante et enfria- 
miento, ia temperatura superfìcial de la bo!a está cambiando. Por !o tanto, tam- 
bìén cambìará el coeficiente de transferencia de calor por convecctón entre la 
bola y el aire. Para evitar esta complejidad, en la evaluación del coeficiente de 
transferencia de cator T se toma la temperatura superficial de la bola como cons- 
tante a la temperatura promedìo de (300 + 200)/2 = 250°C y se usa el valor 
obtenído para todo el proceso de enfrìamiento. 

Propìeúades La viscosidad dínámíca de! aire a !a temperatura superficial pro- 
medio es ^t s = /^@ 250*0 = 2.76 x 10~ 5 kg/m - s. Las propíedades del aire a la 
temperatura de 1a corriente libre de 25°C y 1 atm son (tabla A-15) 


k = 0.0255 i W/m °C v = 1.562 X 10"* nr/s 

fji = 1.849 X 10-* kg/m * s Pr = 0.7296 

Aftáitsis E! número de Reynolds se determina a partir de 



(3 m/s)(0.25 m) 
L562 X I0 ±5 m 2 /s 


4.802 X 10 4 


El número de Nusselt es 

Nu = ^ = 2 + [0.4 Re ,/2 + 0.06 Re 2 "] Pr' w 




= 2 + [0.4(4,802 X 10 4 ) 1/2 + 0.06(4.802 X IO^ÍO.7296) 04 
.849 X 10-V 4 


w /1.849 X 10--A" 
X \ 2.76 x 10 " s ) 


= 135 


Entonces eí coeficiente de transferencia de calor por convección promedìo queda 

h=jr Nu = P- 025 ^ 1 W/m JE°C (135 j = l3>8 w/m i. DC 
D 0.25 m 

Con el fin de estìmar el tiempo de enfriamiento de la bola desde 300°C hasta 
200°C, se determina la razón promedio de la transferencia de calor a partir de 
la ley de Newton de enfríamiento, mediante la temperatura superficial prome- 
dio. Es decir, 

A s = nD 2 = 7t( 0.25 m) 2 = 0.1963 m 2 

QpKjm = hA s {T^ om ~ T«) - (13.8 W/m 2 ■ °C)(0.1963 m 2 )(250 - 25)°C = 610 W 

Enseguida se determina el calor total transferido desde la bola, el cual es sim- 
plemente el cambio en la energia de ésta conforme se enfría desde 300°C has- 
ta 200°C; 

m = pW= pỳrD* = (8 055 kg/m 3 ) ^(0.25 m) 3 - 65.9 kg 
Cí t0UJ = mc/Jì - TJ = (65.9 kg)(480 J/kg ■ °C)(300 - 200)°C = 3 163 000 J 

En este cálculo se supuso que toda la bola está a 200°C, lo cual no es nece- 
sariamente cierto. Es probable que la región interìor de la bola esté a una tem- 
peratura superìor que su superfìcie. Con esta hipótesis, se determìna que el 
tiempo de enfriamiento es 
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At « S— - 3 163QOOJ = 5 185 s = r li 2r> mhi 
e prora 610 J/s 

uiscusior, También pudo determínarse el tiempo de enfriamiento con mayor 
precisión mediante los diagramas o relaciones de temperatura transìtoria pre- 
sentados en el capítulo 4. Pero las suposiciones simpiificadoras que se acaban 
de establecer se pueden justifìcar si todo lo que se necesita es un valor aproxi- 
mado. Será ingenuo esperar que el tiempo de enfriamiento sea exactamente 1 h 
26 min pero, al aplicar nuestro juicio de ingeniería, resulta realista esperar que 
el tiempo de enfriamiento sea de entre una y dos horas. 


7-4 • FLUJO A TRAVÉS DE BANCOS DE TUBOS 

En la prácíica es común encontrar ftujo cruzado sobre bancos de tubos en 
equípos de transferencia de calor, como los condensadores y evaporadores de 
las plantas generadoras de energía eléctrica, ìos refrigeradores y los acondicio- 
nadores de aire* En ese equipo, un fluido se mueve por dentro de los tubos, 
mientras que el otro se mueve sobre éstos en una dirección perpendìcular 
En un intercambiador de calor que contiene un banco de tubos, éstos suelen 
colocarse en una coraza (y de ahí el nombre de ìntercambiador de calor de co- 
razay tubos ), en especial cuando el fluído es un Iíquido, y éste fiuye a través 
del espacio entre los tubos y el casco, Exísten numerosos tipos de intercambia” 
dores de calor de coraza y tubos, algunos de los cuales se eonsideran en el ca- 
pítulo 13* En esta sección se eonsíderan los aspeclos generales del flujo sobre 
ei banco de tubos y se trata de desarrollar una mejor comprensión, más intuiti- 
va ? del desemperío de los intercambiadores que contienen un banco de tubos* 
El flujo por el interior de los tubos se puede analizar al considerar el fìujo 
por uno solo de ellos, y al multipíicar los resultados por el número de tubos. 
Sin embargo, éste no es el caso para el flujo sobre los tubos, ya que influyen 
sobre el patrón de flujo y el nivel de turbulencia corriente abajo y, por consí- 
guiente, sobre la transferencia de calor hacia ellos o desde ellos, como se 
muestra en la figura 7-25. Por lo tanto, cuando se analiza la transferencia de 
calor desde un banco de tubos en flujo cruzado, se deben considerar a Ja vez 
todos Jos tubos en eì haz. 

Los tubos en un banco suelen disponerse alineados o escalonados en la dí- 
rección del flujo, como se muestra en la flgura 7-26. El diámetro exterior dei 
tubo D se toma como la longitud característìca* La disposición de los tubos en 
el banco se caracteriza por el paso iransversal 5 r , el paso longitudinal S L y el 
paso diagonal S D entre los centros de los tubos. E1 paso diagonal se determi- 
na a partir de 

5 d = Vsì + (V 2) 2 (7-38) 

Conforme el lluido emra en el banco, el área de fìujo disminnye de A, = 
S r L hasta A r = (S T - D)L enlre los tubos y, como consecuencia, la velocidad 
del flujo aumenta. En la disposición escalonada la velocidad puede anmentar 
todavía más en la región diagonal si las filas de tubos están muy próximas 
entre sí. En los baneos de tubos las características del flujo son dominadas por 
la velocidad máxima V míx que se tiene dentro del banco más que por la velò- 
cidad aproximada V. Por lo tanto, el número de Reynolds se define sobre la 
base de la velocidad máxima como 

p D V ra4 ,D 

R = 'Ĺ "*» _ -EíS— (7 . 39 ) 

1 jJL V 
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Direccìtìii 
del flujo 

I 



flGURA 7-25 
Patrones de flujo para los baiicos de 
tubos alíneados o escalonados 
{fotografías tomadas por R. D. Willìs). 
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la. Fila 2a. fila 3a. Fila 


oj Àlineados 



À | — $j'L> 

A t -{S t -D)L b) Escalonados 
A d = (S d -D)L 

FIGURA 7-26 

Disposición de los tubos en los bancos 
alineados o escalonados [A ìr A r y A D 
son las áreas de flujo en los lugares 
índicados y L es la longitud de los 
tubos}. 


La velocídad máxima se determina con base en el requisito de conservación 
de la masa para el flujo incompresible estacionario. Para la dìsposición de ali- 
neados, !a velocidad máxíma se tiene en el área mínima de flujo entre los tu- 
bos y la conservación de la masa se puede expresar como (véase la figura 
l’26a) pVÀ, = pVmáxATi 0 bien, V5 r = — D). Entonces la velocidad 

máxima queda 



En la disposición escalonada el fluido que se aproxima a través del áreaÀ! de 
la figura 7-26è pasa por el área À r y, después, por el área 2 A 0 , conforme se en- 
rolla alrededor del tubo de la fila siguiente. Si 2 À D > À r , todavia la velocidad 
máxima ocurre en A r entre los tubos y, por consiguiente, la relación V máj£ de la 
eeuación 7-40 se puede usar para bancos de tubos escalonados. Pero si 1À D < 
À T [o sea, si 2(5 D — D) < ( S r — D)L se tendrá la velocidad máxima en las sec- 
eiones transversales diagonales y, en este caso, esa velocidad máxima queda 

S 

Escalonada y S D < (S T + D)í 2: ^ ^ V (7-4t) 

ya que pVÀ, = pV máx (2A D ) o bien, VS T = 2V máx (S D - D). 

La natundeza del flujo alrededor de un tubo en la primera fila se asemeja al 
flujo sobre un soio tubo disciitido en la sección 7-3, en espccíaì cuando los tu- 
bos no están demasiado próximos entre sí. Por lo tanto, cada uno de los tubos 
en on banco que conste de una sola fíla transversal se puede tratar como un so- 
lo tubo en flujo cruzado. Sìn embargo, la naturaleza del flujo alrededor de un 
tubo de la segunda fila y de las subsiguientes es muy dìferente, debido a las 
estelas formadas y a la turbulencia causada por los tubos comente an iba. E 1 
nivel de turbulencia y, por consìguiente, el coeficiente de transferencía de ca- 
ìor se incrementan con el numero de filas en virtud de los efectos combinados 
de las filas cornente arriba. Pero no se tiene un cambio signìficativo en el ni- 
vel de Lurbulencia después de unas cuantas de las primeras filas y T de este mo- 
do, ei coeficiente de transferencìa de calor permanece constEuite. 

E1 flujo a través de bancos de tubos se estudia de manera experimental, ya 
que es demasiado complejo como píira tratarse en forma analítica. Principai- 
mente, se dene interés en el coeficiente de transferencia de calor promedio pa- 
ra todo el banco de tubos, el cual depende del numero de filas a lo largo del 
flujo así como de la disposición y del tamano de los tubos. 

Se han propuesto varias correlaciones, todas basadas en datos experimenta- 
les para el número de Nusselt promedio para eì flujo cmzado sobre bancos de 
tubos. Más recientementc, Zukauskas ha propuesto corrdacíones cuya forma 
general es 

Ni)/j = — = C Re% fV"(Pr/PrJ MS (7-42) 

donde los valores de las constantes C, m y n dependen del valor del número de 
Reynolds. En la tabla 7-2 se dan esas correlaciones expìícitamente para 0.7 < 
Pr < 500 y 0 < Re D < 2 X 10 6 . La incertidumbre en Ios valores del número 
de Nusselt obtenido a partir de estas relaciones es de ± 1 5%. Nótese que todas 
las propiedades, excepto Pr s se deben evaluar a la temperatura media aritmé- 
tica del fluido determinada a partir de 

T: + T, 

T m = -hj— ( 7 - 43 ) 

donde F, y T e son las temperaturas del fìuído en la admisión y en la salida del 
banco de tubos, respectivamente. 
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TABLA 7-2 


Correlaciones de! numero de Nusselt para flujo cruzado sobre bancos de tubos P 
para N > 16 y 0.7 < Pr < 500 (tomado de Zukauskas, 1987}* 


Disposíción 

Rango de Re^ 

Correlacjón 

Alìneados 

0-100 

Nu 0 = 0.9 Reg- 4 Pr°- 35 (Pr/Pr s )°- 25 

100-1 000 

Nu 0 = 0.52 Re D s Pr°- 36 (Pr/Pr s )° 25 

1 000-2 X 10 5 

Nu„ = 0.27 Reg 63 Pr°- 36 (Pr/Pr s )° 25 

2 X 10 5 -2 x 10 6 

Nu 0 = 0.033 Reg- 8 Pr°- 4 (Pr/Pr s )°- 25 

Escalonados 

0-500 

Nu 0 = 1.04 Reg 4 Pr 0 36 (Pr/Pr s )° 25 

500-1 000 

Nu d = 0.71 R e g 5 Pr °- 36 ( Pr/Pr s )° 25 

1 000-2 X 10 5 

Nu D = O.SSÍSr/Sfl 02 Reg- 6 Pr 0 36 (Pr/Pr s ) 025 

2 X 10 5 -2 X 10 6 

Nu D = 0.031(S 7 /S t ) 0 - 2 Reg- 8 Pr°- 36 (Pr/Pr s )°- Z5 


*Todas las propiedades, excepto Pr 5J se deben evaluar en la media arítmética de )as tempefaturas de 
admisidn y de salida del fluido (Pr s se debe evaluar en T 3 ). 


Las relaciones del número de Nusselt promedìo de la tabla 7-2 son para ban- 
cos de tubos con 16 o más fiías. Tambìén se pueden usar esas correlaciones 
para bancos de tubos con N L < 16, siempre que se modifiquen como 


Nu DrNt = F Nu p 


(7-44) 


donde F es un factor de corrección cuyos valores se dan en la tabla 7-3. Para 
Re 0 > 1 000, el factor de corrección es independiente del número de 
Reynolds. 

Una vez que se conoce el número de Nusselt y, por tanto, eì coeficiente de 
transferencia de calor promedio para el banco de tubos completo, se puede de- 
terminar la razón de la transferencia de calor a partir de la ley de Newton de 
enfriamiento, rnediante una dìferencia de temperaturas apropiada, A T. E1 pri- 
rner pensamiento que vìene a la mente es usar A T = T s — T m — T $ — (T z + 
7;)/2. Pero, en general, con esto se predecirá la razón de la transferencia de ca- 
lor en exceso. En el capítulo siguiente se demostrará que la diferencia de tem- 
peraturas apropiada para el flujo interno (el flujo sobre los bancos de tubos 
todavía es ínterno a través del casco) es la diferencia media logarítmica de 
temperaturas, A T [nJ defmida como 


T _ (T " T) - (T, - t;ì àT e -AT t - 
In [(F, - Tji(T, - m IniàTJAT;) 


(7-45) 


También se demuestra que la temperatura de salida del fluido T c se puede de- 
terminar a partir de 

T = T - (T ~ T) exp ( ± — ) Í7-46) 

V mc p J 


TABLA 7-3 

Factor de corrección Fque debe usarse en Nu a Ni , = FNu D para N t < 16 y 
Re n > 1 000 (tomado de Zukauskas, 1987) ___ 


Ni 

1 

2 

3 

4 

5 

7 

10 

13 

AIÈneados 

0.70 

0.80 

0.86 

0.90 

0.93 

0.96 

0.98 

0.99 

Escalonados 

0.64 

0.76 

0.84 

0.89 

0.93 

0.96 

0.98 

0.99 


( 
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TRANSFERENCÌA DE CALOR V MASA 


donde = NirDL es el áiea supeificial de transferencia de calor y rh = 
pV(N r S r L) es el gasto de masa del fluido. Aquí T N es el numero totat de tubos 
en eì banco, N r es el nìimero de tubos en un phmo transversal, L es ía tongitud 
de los tubos y V es la velocidad dei fluido justo antes dc enirar en el banco. 
Entonces la razón de la transferencia de calor se puede detenminar a partir de 


Q - HÀ>\T ht = mc r (T - T t í 


<7-47) 


Suele ser mas conveniente usar la segunda relación, ya que no requiere el 
cálculo de A7j a . 

Caída de presión 

Otra cantídad de interés asoeiada con los bancos de tubos es la caída de pre- 
stón, AP. la cuai es la diferencia entre las presiones en ia admisión y a la sali- 
da del banco. Es una medida de ia resistencia que los tubos ofrecen al flujo 
sobre elios y se expresa como 



(7-*8) 


donde/es el factor de fricción y x es el factor de corrección, ias gráficas de 
ambos se dan en la figura 1-21 a y b, contra el número dc Reynolds, con base 
en la velocìdad máxima V/.,,. E1 factor de fricción de la fígura 7-27a es para 
un banco cuadrado de tubos alineados (S T = S L ) y el factor de corrección 
dado en el inserto se usa para tomar en cuenta !os efectos de la desviaeión de 
las disposiciones rectangulares alineadas con respecto a la disposición cuadra- 
da. De manera análoga, el factor de fricción de la fígura 1-Tìb es para un ban- 
co equiláiero de tubos escalonados (S T - S D ) y el factor de corrección es para 
tomar en cuenta los efectos de la desviación con respecto a la disposición 
equilátera. Nótese que x = 1 tanto para la disposición cuadrada como para la 
de triángulo equilátero, Asimismo, la caída de presión se presenta en la direc- 
ción del flujo y, como consecuencia, en la relación de A P se usa N L (el núme- 
ro de filas). 

La potencia requerida para mover un fluido a través de un banco de tubos es 
proporcional a la caída de presión y, cuando se cuenta con esta caída. la poten- 
cia requerida de bombeo se puede determinar a partir de 



(749) 


donde / = V(N r S T L) es el gasto volumétrico y m = pV = pV(N r S r L) es el 
gasto de masa del fíuido a travcs dcl banco de tubos. Nótese que la potencia 
requerida para mantener el lluido en movimtemo a través del banco {y, por 
tanto, el costo de operación) es proporcional a la caída de presión. Por lo tan- 
to, deben evaluarse los beneficios de mejorar la transferencia de calor en un 
banco de tubos a través de un cambio en ia disposición contra el costo de las 
necesidades adicionaìes de potencia. 

En esta sección se iimitará esta consideración a bancos de tubos con super- 
fícies bases (sin aletas), En la práctica también son de uso común los bancos 
de tubos con superfícies con aletas, en especial cuando el fíuido es un gas, y 
en ia iiteratura se pueden hallar correlaciones para ìa transferencia de calor 
y ia caída de presión para bancos de tubos con aletas de espiga, de placa y de 
cinta, etcétera. 
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CAPÍTULO 7 



4 6 8 jgl 1 4 6 8[()2 2 4 6 8[q3 2 

Re O. 

a) Disposición de alineados 


4 6 8}Q4 2 4 & S|Q5 2 4 6 Sjq6 



Re 


'D, máfc 


í>) Dísposicìón cscalonada 


FfGURA 7-27 

Factor de irìcción/y facior 
de corrección \ para bancos de 
tubos (tomado de Zukauskas, 
1985). 


EJEMPIQ 7-7 PrecalerrtamientQ de aire por agua geotérmica 
en un banco tfe tubos 

En una instalación industrial se va a precalentar aire antes de entrar en un hor- 
no por medìo de agua geotérmica a l^O^C que fluye por los tubos de un banco 
ubicado en un ducto. El aìre entra en el ducto a 20°C y 1 atm, con una veloci- 
dad media de 4,5 m/s p y fluye sobre ios tubos en dirección perpendicular. E! 
diámetro exterior de los tubos es de 1.5 cm y se encuentran dispuestos en for- 
ma alineada con pasos longitudinal y transversal de S Ĺ = S T = 5 cm, Se tíenen 
seis fílas en la dirección del flujo con 10 tubos en cada una de ellas, corro se 
muestra en la fìgura 7-28. Determine la razón de la transferencìa de calor por 
unidad de longítud de los tubos y la caída de presíón de uno a otro lado del 
banco. 

I SOLUCIÚN Se calienta agua por medio de agua geotérmìca en un banco de 
I tubos. Deben determinarse la razón de la transferencía de calor hacia el aire y 
I la caída de presión. 
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TRANSFERENCIA DE CALQR Y MASA 


ÁLre 

V = 4.5 m/s 
T. - 20°C 
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= S T = 5 c m 


D- 1.5 cm 


FIGURA 7-28 

Esquema para el ejemplo 7-7. 


Suposiciones 1 Existen condiciones estacìonarìas de operación. 2 La tempera- 
tura superficial de los tubos es igual a la del agua geotérmica. 

Pmpiedades No se conoce la temperatura de salida deí aire y, por consiguien- 
te T la temperatura media. Se evalúan las propiedades det aíre a \a temperatura 
medìa supuesta de 60°C (fa cual se comprobará después) y 1 atm como (tabla 
A-15): 

k = 0.02808 W/m * K, p = 1.059 kg/m s 

= i .007 kJ/kg ■ K t Pr = 0,7202 

fi = 2.008 X I0 -5 kg/m * s Pr, = Pr i20 , c = 0.7073 

Asimìsmo, la densidad del aíre a !a temperatura de admisíón de 20°C (para 
usarse en e! cátculo del gasto de masa en la admisión) es p x = 1,204 kg/m 3 , 
Anáíisis Se da D = 0.015 m, S Ĺ = S r = 0.05 m y V = 4,5 m/s. Entonces la 
vetocidad máxima y el número de Reynolds basado en esta velocidad quedan 


S T o 05 

- S7^5 V = 0.05 -0.015 (4 ’ 5 m/S) = 6 ' 43 m/s 

_ pVntoD _ (1,059 kg/m 3 )(6,43 m/s)(0.015 m) _ 

(U. 2.0f)8 X 10 -i kg/m ■ s 


El número de Nusseft promedio se determina mediante fa relación apropiada, 
tomada de la tabla 7-2 r como 

Nu d = 0.27 Re^ 63 Pr 03& (Pr/Pr^ 

= 0,27(5 086) a63 (0.7202)°- 36 {0.7 202/0,7 073) 0 25 = 52,1 

Este número de Nusselt es aplicable a bancos de tubos con N Ĺ > 16, En nues- 
tro caso, el número de filas es N Ĺ = 6 y ef factor de corrección correspondìen- 
te, tomado de la tabia 7-3, es F = 0.945. Entonces, eí número de Nusselt 
promedio y el coeficiente de transferencia de calor para todos íos tubos en el 
banco quedan 


h = 


Nu AA r = FNu d = (0.945X52.1) = 49.3 
Nu a N Jc 49.3(0.02808 W/m ■ °C) 


D 


0.015 m 


= 92,2 W/m 2 ■ °C 


El número total de tubos es /V = N Ĺ x N r = 6 x 10 = 60, Para una longitud 
unitaria de tubo (L = 1 m), el área superfíciai de transferencia de calor y eí 
gasto de masa de aire (evaluado en !a admisión) son 

A s = NttDL = 6077(0.015 m)(l m) = 2.827 m 2 
m = ińj = p| V(N t S t L) 

=(1.204 kg/m 3 )(4.5 m/s)(10)(0,05 m)(l m) = 2.709 kg/s 


Entonces la temperatura de salida del fluido, la diferencia media logarítmica de 
temperaturas y la velocidad de la transferencia de calor quedan 


= 120 - (120 


„ / (2.827 m 2 )(92.2 W/m 2 -°C)\ 

■ 20)exp ^ (2 70y kg/s)(1 oq 7 j/kg.-oj 


29.11°C 
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AT (7 \-T t )-(T,-n (120 -29.11) -(120 - 20 ) 

In 1(7;, - T e )UT s - Ti)) ln [(120- 29.11 )/(I20 - 20)] 

Q = M J A7', n = (92.2 W/m 2 • °C)(2.827 m 2 )(95.4°C) = 2.49 x 10 4 W 

La razón de la transferencia de calor también se puede determinar de una ma- 
nera más símple a partìr de 

Q ~ /iA i A7’ ln - mc p (f, ~ Ti) 

= (2.709 kg/s)(l 007 J/kg • °C)(29. 11 - 20)°C = 2.49 X LO 4 W 


Para este banco cuadrado de tubos alineados, el coeficiente de fricción corres- 
pondiente a Re 0 = 5 086 y SJD = 5/1.5 = 3.33 es, según la figura 7-27a, 
f = 0.16. Asimismo, x = 1 pa f a lás disposiciones cuadradas. Entonces la caí- 
da de presión a través del banco queda 

A n », r P^rńlx 

AP = N[Jx —^— 


(1.059 kg/ra 3 )(6,43 m/s ) 3 
6(0.16)(1) -- S—= - 



= 21 Pa 


Discusián La temperatura media aritmética del fluido es (7) + T e )/2 = (20 + 
29.11)/2 = 24.6*0, lo cual no está cercano al valor supuesto de 60°C. La 
repetición de los cálculos para 25°C da 2.57 x 10 4 W para la razón de la trans- 
ferencia de calor y 23.5 Pa para la caída de presión. 


TEMA DE INTERÉS ESPECIAL' 


Reducción de la transferencìa de calor a través 
de superficies: aislamiento térmico 


Los aislamientos térmicos son materìales o combinaciones de materiales 
que se usan principalmente para suministrar resistencia al flujo de calor 
(fígura 7-29)* Es probable que el lector esté familiarìzado con vailas elases 
de aislamientos que existen en el mercado. La mayor parte de ellos son ma- 
teriales heterogéneos, los cuales tienen baja conductividad térmica y con- 
tienen bolsas de aire. Esto no es sorprendente, ya que el aire tiene una de 
las conductividades térmicas más bajas y se dispone de él con facilidad, La 
espuma de estireno de uso común como material de empaque para aparatos 
de TV, reproductoras de video, computadoras y muchos otros artfculos de- 
bido a su poco peso tainbién es un aislador excelente. 

La dìferencìa de temperatura es la fuerza impulsora para el flujo de 
calor; entre mayor sea esa diferencia, más grande es la razón de la transfe- 
rencia de calor. Se puede retardar el flujo de calor entre dos medios a tenv 
peraturas diferentes mediante la colocación de “barreras” en la trayectoria 
de ese flujo. Los aislamìentos témiicos sirven como esas barreras y desem- 
penan un papel impoitante en el diseno y fabricacìón de todos los aparatos 
o sistemas efìcientes relacionados con la energía; suelen ser la piedra an- 
gular de los proyectos de conservación de la energía. Un informe presen- 
tado en 2001 por la Álliance to Save Energy {Àlianza para Ahorrar 
Energía) reveló que el aislamiento en los edificios residenciales, comer- 
ciales e industríales ahorra a Estados Uunidos casi 4 mil millones de ba- 
rriles de petróleo al ano, valuados en 177 mil millones de dólares en ese 



FIGURA 7-29 

E1 aislamiento térmico retarda 
la transferencia de calor al actuar 
como una barrera en ìa trayectoria 
del flujo de calor. 


*Esta sección se puede pasar por alto sin pérdída de continuidad. 
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Gases 

de la eonibiistión 


FIGURA 7-30 

E1 aislamiento también ayuda al 
medio al reducir la camidad de com- 
bustible que se quema y los contami- 
nantes del airc que se liberan. 



FIGURA 7-31 

En el tiempo de frío se minimiza 
la pérdida de calor de los cuerpos al 
ponerles capas gruesas de aislamiento 
(chamarras o abrigos de pieles). 


periodo, en costos de la energía, y se puede ahorrar más mediante la prác- 
tica de técnicas mejores de aislamiento y con la readaptación de las insta- 
laciones más andguas. También reduce las emisiones de C0 2 en 1340 
millones de toneladas por ano. 

E1 calor se genera en hornos o calentadores al quernar un combustible co- 
mo carbón mineral, combustóleo o gas natural, o bien, al pasar una corrien- 
te eléctrica por un calentador de resìstencia. La electricidad rara vez se usa 
para fines de calentamiento, ya que su costo unitario es mucho más eleva- 
do. E1 calor generado es absorbido por el medio en que se encuentra en el 
horno y sus superficies, lo cual causa una elevación en la temperatura por 
encima de la teinperatura ambiente. Esta diferencia de temperatura produ- 
ce la transferencia de calor del medio caliente hacia el ambiente y el aisla- 
miento reduce la pérdida de calor y, de este modo, ahorra combustible y 
dinero. Por lo tanto, el aislamiento se paga por st' mismo gracias a la ener- 
gía que ahorra. Aislar de manera apropiada requiere la inversión de capital 
por una vez, pero sus efectos son espectaculares y a largo plazo. E1 perio- 
do de recuperación de la inversión en aislamiento a menudo es menor de un 
afio. Es decir, el dinero que el aislamiento ahorra durante el primer aiio sue- 
le ser más que sus costos iniciales en materiales e instalación. Con una 
perspectiva más amplia, el aislamiento también ayuda al medio y combate 
la contaminación del aire y el efecto invemadero al reducir la cantidad de 
combustible que se quema y, de este modo, la cantidad de C0 2 y otros ga- 
ses que se liberan hacia la atmósfera (fígura 7-30). 

E1 ahorro de energía con el aislamiento no se limita a las superficies ca- 
lientes. También se puede ahorrar energfa y dinero al aislar las superficies 
frías (superficies cuya temperatura está por debajo de la ambienlal), como 
las líneas de agua helada, los tanques criogénicos de almacenamiento, los 
camiones refrigerados y los ductos de aire acondicionado. La fuente de la 
“frialdad” es la refrigeración, la cual requiere una entrada de energía, por 
lo común electricidad. En este caso, el calor se transfiere desde los alrede- 
dores hacia las superfícies frías y la unidad de refrigeración ahora debe tra- 
bajar con mayor intensidad y durante más tiempo para compensar esta 
ganancia de calor y, como consecuencia, debe consumtr más energía eléc- 
trica. Una bebida enlatada fría se puede mantener así mucho más tiempo si 
se envuelve con una manta. Un refrigerador con paredes bien aisladas con- 
sumirá mucha menos electricidad que otro semejante con poco aislamien- 
to o sin él Aislar una casa dará por resultado 1a reducción de la carga de 
enfriamiento y, por consiguiente, menos consumo de electricidad para el 
acondicionamiento del aire. 

Se dé cuenta o no, se tiene una comprensión y apreciación intuitivas del 
aislamienlo térmico. Cuando se era bebé, se sentfa mucho mejor las cobi- 
jas, y desde ninos se sabe que se debe usar un suéter o abrigo cuando se sa- 
le de las casas en tiempo de frío (figura 7-31). Cuando se sale de una 
alberca después de nadar en un día con viento, rápidamente se cubre con 
una toalla para dejar de temblar. De manera análoga, el hombre de la anti- 
giiedad usó pieles de animales para mantenerse caliente y construyó refu- 
gios mediante adobes y madera. Durante siglos se usó corcho como 
cubierta para los techos. La necesidad de un aislamiento térmico eficaz se 
hizo evidente con el desarrollo de la refrigeración mecánica a fines del si- 
glo xix y se realizó mucho trabajo en las universidades y en laboratorios 
gubernamentales y privados, en las décadas de 1910 y 1920, para identifi- 
car y caracterizar el aislamiento térmico. 

E1 aislamiento térmico, en la forma de lodo, arcilla, paja, trapos y tiras de 
madera, se usó por primera vez en el siglo xvm sobre las máquinas de vapor 
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para impedir que los trabajadores sufrieran quemaduras producidas por las 
superficies calientes. Como resultado, bajaron las temperaturas del cuarto de 
calderas y se observó que también se redujo el consumo de combustible. La 
realización de la mejora en la eficiencia de la máquina y del aborro de ener~ 
gía provocó la búsqueda de materiales con mejor eficiencia térmica. Uno de 
los primeros de tales materiales fue el aislamiento de lana mineral, el cual, 
como muchos materiales, se descubrió por accidente. Alrededor de 1840 un 
produclor de hierro de Gales dirigió una corriente de vapor a alta presión ha- 
cia la escoria que fluía de un alto horno y así nació la lana mineral fabricada. 
A principios de la década de 1860 esta lana de escoria fue un subproducto de 
la fabricación de canones para la Guerra Civil y con rapidez halló su camino 
hacia muchos usos industriales. En 1880 los constructores empezaron a ins- 
talar lana mineral en las casas, con una de las aplicaciones más notables en 
la casa del general Grant. E1 aislamiento de esta casa se describió en un ar- 
tículo: “mantiene la casa fría en verano y cálida en inviemo; impide la pro- 
pagación de los incendios y amortigua el sonido entre los pisos” [Edmunds 
(1989). Un artículo publicado en 1887, en Scientific American, detallando 
los beneficios de aislar toda la casa dio un impulso importante al uso del ais- 
lamiento en las construcciones residenciales. 

La crisis energética de la década de 1970 tuvo un impacto tremendo so- 
bre la conciencia pública en lo referente a la energía y a las reservas limita- 
das de ésta, y resaltó la importancia de la conservación de la energta. 
Desde entonces también se ha visto el desanollo de nuevos y más eficaces 
materiales de aislamiento y un crecimiento considerable en el uso de este 
último. E1 aislamiento térmico se usa en más lugares de los que el lector 
puede tener conocimiento. Es probable que las paredes de su casa estén Ue- 
nas con alguna clase de aislamiento y es casi seguro que el tecbo tenga una 
gruesa capa de alguno de ellos. E1 “espesor” de las paredes de su refrigera- 
dor se debe a la capa de aislamiento colocada entre las dos capas de lámi- 
na metálica (figura 7-32). Las paredes de su estufa también están aisladas 
para eonservar la energía y su calentador de agua contiene menos agua de 
io que piensa debido al aislamiento de 2 a 4 cm de espesor en el interior 
de sus paredes. También, puede ser que su tubo de agua caliente se vea mu- 
cho más grueso que el del agua fría a causa del aislamiento. 

Razones para aislar 

Si examina el compartimiento del motor de un automóvil, advertirá que la pa- 
red contra fuego entre el motor y el compaitimiento de pasajeros así como la 
superficie inteiior de la tapa del cofre están aisladas. La razón para aislar la ta- 
pa del cofre no es la de conservar el calor de desecho del motor sino la de pro- 
teger a ías personas contra quemaduras a! tocar la superficie de esa tapa, la 
cual estana demasíado caliente si no estuviera aislada. Como se ve en este 
ejemplo, el uso del aìslamiento no se lirnita a la conservación de la energía, 
Yarias razones para usar aislamiento se pueden resumir del tnodo siguiente: 

* Conservación de la energía Conservar la energía mediante la re- 
ducción de la veiocidad del Oujo de calor es la razón prineipal de ias su- 
perficìes aisladoras. Se dispone eon ampìitud de materiaies para ais- 
lamiento que se comportarán de manera satisfactoria en el rango de 
temperaturas de -268°C hasta 1 000°C (-450°F hasta 1 800°F). 

* Proteceión y comodidad personalès Una superficie que está dema- 
siado calíente representa un peligro para las personas que trabajan en esa 
zona s ya que pueden tocar accidentalmente ia superficie y sufrir quema- 
duras (fìgura 7-33), Para prevenir este peligro y cumplir con las norrnas 



FIGURA 7-32 

Las capas de aislamiento en las 
paredes de un refrigerador reducen ìa 
cantidad de fiujo de calor hacia 
adentro de éste y, de este modo, 
durante el tiempo que está 
funcionando, ahorra eìectricidad. 



FIGURA 7-33 


La tapa del cofre del molor de un 
automóvil está aislada para reducir 
su temperatura y protcger a las 
personas con el fin de evitar que 
sufran quemaduras. 
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FIGURA 7-34 

Los materiales para aíslamiento 
absorben la vìbración y las ondas 
sonoras, y se usan para minimizar 
la transmisión del sonido. 


de la OSHA (Occupational Safety and Health Administration, Adminis- 
tracíón para la Seguridad y la Salud en ci TYabajo), las temperaturas de 
las superfícies calientes deben redudrse por debajo de 60°C (140°F) 
mediante el aislamiento, Asimismo, el calor excesivo que emana de las 
superficies calientes crea un medío desagradable en el cual trabajar, lo 
cual afecta de manera adversa el rendimiento o la productividad de los 
trabajadores, en espeeìal en los meses de verano. 

Mantenimiento de la temperatura del proceso En la industria quL 
mica algunos procesos son sensibles a la teinperatura y puede ser necc- 
sario aislar fuertemente los tanques en los que se llevan a cabo así como 
las secciones de flujo con el fin de mantener ia misrna temperatura en 
toda su extensión. 

Reduceión de la variación y las fluctuaciones de la temperatura La 

temperatura en un recinto puede variar mucho entre la sección media y 
los bordes si no se encuentra aisladò, Por ejemplo, la temperatura cerca 
de las paredes de una casa mal aìslada es niucho más baja que la tempe- 
ratura en ìas secciones medias. Asímismo, la temperatura en un recinto 
no aisìado seguirá, de manera cercana, los cambios en la temperatura del 
medìo y tluctuará. E1 aislamiento minimiza la no uniformidad en la tem- 
peratura de un recintò y retarda las fluctuaciones, 

Prevención de la condensación y la corrosidn E1 vapor de agua que 
existe en el aire se condensa sobre las superfícies cuya temperatura está 
por debajo del punto de rocío, y ias superficies exteriores de los tanques 
o tubos que contienen un fluido frío eon frecuencia caen por debajo de la 
temperatura de rocío, a menos que cuenten con un aislamiento adecuado. 
EI agua líquida sobre las superficìes expuestas de los tanques o tubos me- 
tálicos puede fomentar ìa corrosión así como el desarrolio de algas* 

Protección contra incendios Se puede minimizar el dano durante un 
incendio al conservar los combustibles valiosos en una caja segura que 
esté bien aislada. E1 aislamíento puede dismìnuir la velocidad del flujo 
de calor a tal grado que la temperatura en el interior de la caja nunca se 
eleve a niveles inseguros durante el incendio. 

Protección contra la congelacion La exposición prolongada a tempe- 
raturas Ìnferiores a la de congelación puede causar que el agua encontra- 
da en tubos o recipientes de almacenamiento se congele y éstos se 
revíenten, conio resultado de la transferencia de calor dei agua hacia el 
ambiente frío. E1 reventamiento de tubos, como resultado de la congela- 
ción, puede causar dahos considerables. E1 aislamìento adecuado rctar- 
da la pcrdida dc calor dcl agua e ímpide la congelación durante una 
exposìción limítada a temperaturas por dcbajo dc la de congelación. Por 
ejemplo, sí se cubren los vegetales durante una noche frfa se les prote- 
gerá contra la congelaeión y si se entierran los tubos de agua a una pro- 
fundidad suficiente se impedirá su congelacíón durante todo el invierno. 
E1 uso de guantes gruesos protegerá los dedos contra posibles quemadu- 
ras por el frío. Asimismo, un metal o plástico fundidos en un recipiente 
se solidifìcan sobre la superficie interior si ese recipiente no está adecua- 
damente aislado* 

Reduccion del ruido y de la vibración Un beneficio adicional del ais- 
lamiento térmico es su capacidad paia amortiguar el ruido y las vibracio- 
nes (figura 7-34). Los materiales para aìslamiento difieren en su capacidad 
para reducir el ruido y la vìbración, y se puede seleccionar la clasc apro- 
piada si la reducción del ruido es una consideración impoitaote. 
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En el mercado, se dispone de una amplia variedad de materiales de ais- 
lamiento, pero la mayor parte están fabricados de fibra de vidrio, lana mi- 
neral, polietileno, espuma o silicato de calcio. Son presentados con varios 
nombres comerciales como aislamiento de lana mineral granulada a granel, 
láminas de aislamiento de corcho, aislamiento de fibra de vidrio con cara 
laminada, placas de caucho mezclado en esponja, entre rnuchos otros. 

En la actualidad, varias formas de aislamiento defibra de vidrio se usan 
en las industrias de procesos y en aplicaciones de calefacción y acondicio- 
namiento del aire debido a su bajo costo, poco peso, elasticidad y adapta- 
bilidad. Pero no son apropiadas para algunas aplicaciones en virtud de su 
baja resistencia a la huniedad y al fuego y su limitada temperatura máxima 
de servicio. Los aislamientos de fibra de vidrio vienen en varias formas: sin 
recubrimiento de fibra de vidrio, con recubrimiento de vinilo, con recubri- 
miento de hoja metálica y en láminas. EI aislamiento de fibra de vidrio re- 
cubierta con hoja metálica reflectora resiste la penetración del vapor y 
retarda la radiación gracias a Ia hoja de aluminio que está sobre ella y re- 
sulta apropiada para usarse en tubos, ductos y otras superfícies. 

La lana mineral es flexible, de poco peso, fibrosa, semejante a la lana, 
térmicamente eficiente, resistente al fuego hasta I 100°C (2 000°F) y for- 
ma una barrera contra el sonido. E1 aislamiento de lana mineral viene en la 
forma de mantas, rollos o bloques. E1 siiicato de calcio es un material sóli- 
do que resulta apropiado para usarse a temperaturas elevadas, pero es más 
caro. Asimismo, necesita cortarse con una sierra durante la instalación y, 
como consecuencia, requiere más tiempo para su instalación y se tiene más 
desecho. 

Superaisladores 

El lector puede sentirse tentado a pensar que la manera más eficaz de redu- 
cir la transferencia de calor es usar materiales aislantes conocidos que tie- 
nen conductividades térmicas muy bajas, como el uretano o espuma rígida 
(k = 0.026 W/m • °C) o la fibra de vidrio (k = 0.035 W/m • °C). Después 
de todo se dispone con amplitud de ellos, no son caros y son fáciles de ins- 
talar. A1 observar las conductividades térmicas de los materiales, el lector 
también puede advertir que la conductividad térmica del aire a la tempera- 
tura ambiente es de 0.026 W/m • °C, la cual es inferior a las conductivida- 
des de prácticamente todos los materiales aislantes comunes. Por tanto, 
puede pensar que una capa de espacio de aire encerrado es tan eficaz como 
cualquiera de esos materiales aislantes del mismo espesor. Por supuesto, la 
transferencia de calor, a través del aire, es probable que sea más alta de 
la que indicaría un solo análisis de conduccion pura, en virtud de las co- 
rrientes naturales de convección que es posible se tengan en la capa de aire. 
Además, el aire es transparente a la radiación y, como consecuencia, tam- 
bién se transfiere calor por radiación. La conductividad térmica del aire es 
prácticamente independiente de la presión, a menos que ésta sea alta o baja 
en extremo. Por lo tanto, se puede reducir la conductividad térmica del aire 
y, de este modo, la transferencia de calor por conducción a través del mis- 
mo al evacuar el vacío en el espacio contenido. En el caso límite del vacío 
absoluto, la conductividad térmica será cero, ya que entonces no se tendrán 
partículas que “conduzcan” el calor de una de las superficies hacia la otra y, 
por consiguiente, la transferencia de calor por conducción también será 
cero. Ya que la conductividad térmica no puede ser negativa, un vacío ab- 
soluto debe ser el ultimo aislador, ^correcto? Bien, no exactamente. 

La fmalidad del aislamiento es reducir la transferencia de calor “total” des- 
de una superficie, no sólo la conducción. Con el vacío se elimina la conduc- 


r, 


Vacío 





FIGURA 7-35 

Hacer el vacío en el espacio entre dos 
superficies elimina por completo la 
transferencia de calor por conducción 
o convección pero deja la puerta 
compìetamente abierta para 
la radiación. 
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Hojas 


metálicas ddgadas 





n wm 

Vacío X 

FIGURA 7-36 

Los superaisladores se construyen co- 
locando capas muy cercanas entre si 
de láminas metálicas delgadas intensa- 
mente reíìectoras y haciendo el vacío 
en el espacio entre ellas. 


L 

íìm/h ■ ft ■ °F 
Aislaiiiienio 

- L ft — 


Valor R = -y- 
k 

FIGURA 7-37 

El valor R de un materìal aislante es 
sìmplemente ia razón entre el espesor 
de ese materiai y su conductividad 
térmica en unidades apropiadas. 


ción en su totalidad, pero ofrece resístenda cero a la radiación, cuya magni- 
tud se puede comparar con la conducción o convección natural en Jos gases 
(figura 7-35), Por tanío, un vacío no es más eficaz en la reducción de ia trans- 
ferencía de caíor de lo que es cerrar uno de los carriles de circulación de una 
carretera de dos carriles de un solo sentido con el fin de reducir el tránsito, 

E1 aislamiento contra la transferencía de calor por radiación entre dos su- 
perftcies se logra al colocar “barreras” entre eìlas ? ìas cuales son láminas 
metálicas fuertemente reflectoras. La transferencia de calor por radiación 
entre dos superficies es inversamente proporcional al número de ese tipo de 
láminas colocadas entre ellas* Se obtienen aislamientos muy efícaces me- 
diante capas muy cercanas entre sí de láminas metálicas deigadas intensa- 
mente reflectoras, como la hoja de aluminio (por lo comun 25 hojas por 
centímetro), separadas por fibras hechas de material aislante, como Ia fibra 
de vidrio (figura 7-36). Àdemás, se evacua el aire entre las capas para pro- 
ducir un vacío inferior a una presión de 0.000001 atm, con el fin de mini- 
mízar ia transferencia de calor por conducción o conveccíón a íravés del 
espacio de aire entre ellas. E1 resultado es un materiai aislante cuya con- 
ductividad térmica aparente está por debajo de 2 X 10“ 5 W/m ■ °C, lo cual 
es mil veces menor que la conductivìdad del aire o la de cualquier material 
aisìante común. Estos aisladores especialmente construidos se llaman so- 
peraisladores y son de uso común en apiicaciones espaciales y de crioge- 
nia, siendo esta oltima la rama de la transferencia de calor que trata con 
temperaturas por debajo de 100 K (-173°C), como las que se encuentran en 
la licuefacción, almacenamiento y transporte de gases, donde los más co- 
munes son el helio, el hidrógeno, el nitrógeno y el oxígeno, 

El vaior R del aislamiento 

Algunos fabricantes dan la eficacia de los materiales de aisiamiento en tér- 
minos de su valor R, el cuaì es la resistencia térmica del material por uni- 
dad de área superficial. Para el aislamiento plano el vaior R se obtiene 
simplemente a! dividir el espesor de ese aislamiento entre su conducti vidad 
térmica. Es decir, 

Valor R - ^ (aisiamiento piano) (7-50) 

Nótese que si se duplica el espesor L , se duplica el valor R del aislamiento 
plano. Para el aislamiento de tuhos , el valor R se determina mediante la re- 
lación de la resistencia térmica a partir de 

r 2 r 7 

Valor /? = “ In (aislamiento de tubos) (7-51) 

donde r, es el radio interior y r 2 es ei radio exterior del aisìamiento. Una 
vez que se dispone del valor R , se puede determinar la rapidez, o razon, de 
la transferencia de calor a través del aislamiento, a partir de 

é-v£R xArc “ . I7 - S0 

donde A T es la diferencia de temperatura a través del aisiamiento y Área es 
ei área superficial exterior para un cilindro. 

En Estados Unidos, los valores R del aislamiento se expresan sin unida- 
des, como R- i9 y R-30. Estos valores R se obtienen al dividir el espesor del 
material en pies entre su conductividad térmica en Btu/h • ft • °F, de modo 
que, en realidad, la unidad de los valores R es h • ft 2 - °F/Btu. Por ejemplo, 
el vaior R del aislamiento de fíbra de vidrio de 6 in de espesor, cuya con- 
ductividad ténnica es 0.025 Btu/h • ft • °F, es (fígura 7-37): 
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Por consiguiente, los constructores dirían que el aislamiento de fibra de vi- 
drio de 6 in de espesor es un aislamiento /?-20. En unidades si, la unidad 
del valor R es m 2 - °C/W, con la relación de conversión i m 2 - °C/W — 
5.678 h ■ ft 2 - °F/Btu. Por io tanto, un valor R pequeno en d Si corresponde 
a un valor R grande en unidades ingiesas. 

Espesor del aislamíento óptimo 

Se debe tener conciencia de que el aislamiento no elimina la transferencia 
de calor; simplemente la reduce. Entre más grueso sea el aislamiento, me- 
nor será la razón de la transferencia de calor, pero también más elevado se- 
rá ei costo de ese aislamiento. Por lo tanto, debe haber un espesor óptimo 
del aislamiento que corresponda a un costo mínimo combinado del propio 
aislamiento y ia pérdida de calor. En la figura 7-38 se ilustra la determina- 
ción del espesor óptimo dei aislamiento. Advierta que el costo del aisia- 
miento crece muy aproximadamente en forma lineal con el espesor, 
mientras que el costo de ia pérdida de calor disminuye en forma expo- 
nencial. E1 costo total, el cual es la suma del costo del aisiamiento y el del 
calor perdido, primero deerece, alcanza un mínimo y, a continuación, au- 
menta. E1 espesor correspondiente al costo total mínimo es el óptimo para 
el aislamienlo y es el recomendado para el que debe instalarse. 

Si el ìector siente ìnclinación por las matemáticas, puede determinar el 
espesor óptimo mediante la obtención de una expresión para el costo total, 
la cual es la stima de las expresiones para el costo del calor perdido y ei 
costo del aislamiento en función del espesor; derive la expresión del costo 
total con respecto al espesor e iguale a cero. E1 valor dcl cspesor que satis- 
faga la ecuación resultante es el óptimo. Los valores del costo se pueden 
determinar a partir de un análisis del tiempo anualizado de vida o, sìmple- 
mente, se basa en el requisito de que ei aislamiento se pague por sí mismo 
en un periodo de dos a tres anos. Nótese que el espesor óptímo del aisla- 
miento depende del costo del combustible, y entre más elevado sea el cos- 
to del combustible, más grande será el espesor óptimo del aislamiento. Si 
se considera que el aislamiento estará en servicio durante muchos anos y 
que los precios del combustible suban, en los cálculos debe suponerse un 
incremento razonable en estos precios. De io contrario, lo que es un aisla- 
miento óptimo en la actualidad será un aìslamiento inadecuado en los aríos 
por venir y se puede encarar ia posibilidad de costosos proyectos de rea- 
condicionamiento. Esto es lo que sucedió en las décadas de 1970 y 1980 
con respecto a los aislamientos instaiados en la década dc 1960. 

La discusión antes presentada sobre el espesor óptimo es váiida cuando 
ya están seleccionados el tipo de aislaniiento y su fabricante y lo único que 
se debe determinar es el espesor más económico. Pero con frecuencia se 
tienen varios aislamientos adecuados para un fin y el proceso dc sclección 
puede ser unt tanto confuso, ya que cada aislamiento puede tener conducti- 
vidad térmica, costo de instalación y vida de servicio díferentes. En esos 
casos, se puede hacer una selección al preparar una gráfica dc) costo anua- 
lizado contra el espesor, como la de la fígura 7-39, para cada aislamiento y 
determinar el que tenga el costo mínimo más bajo. Es obvio que el aìsla- 
miento con el costo anual más bajo es el más económico y el espesor de 
aquel correspondiente al costo mínimo total es el espesor óptirno. Cuando 
la medida dcl espesor óptimo cae emre dos valores de los que se dispone en 
el comercio, es una buena práctica ser conservador y elegir el más grueso. 


Costo 



FIGURA 7-38 

Determinación del espesor óptimo 
del aislamiento considerando el costo 
total mínimo. 


Costo 



FIGURA 7-39 

Determinación del tipo de aislamiento 
más económico y su espesor óptimo. 
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TABLA 7-4 

Espesores recomendados del 
aislamiento para superficies 
calientes planas en función de la 
temperatura superficial (tomado de 
Energy Savings Guide de tima) 

Temperatura 

Espesor del 

superficial 

aislamiento 

150°F(66°C) 

2" (5.1 cm) 

250°F(121°C) 

3" (7.6 cm) 

350°F(177°C) 

4" (10.2 cm) 

550°F(288°C) 

6" (15.2 cm) 

750°F(400°C) 

9" (22.9 cm) 

950°F(510°C) 

10" (25.44 cm) 


EI espesor adicíonal proporcíonará un pequeno colchón de seguridad para 
cualquíer declinación posihle en el rendimienío con el transcurso del tiem- 
po y ayuda al medío al reducir la produccíón de gases de invernadero, co- 
mo e! C0 2 . 

La determinarión del espesor óptimo del aíslamiento requiere ios análi- 
sís de la transferencìa de calor y el económico, lo cual puede resultar tedio- 
so y tardado. Pero se puede hacer una seìección en unos cuantos minutos 
mediante las tablas y los diagramas elaborados por la TIMA (Thermal In- 
suladon Manufacturers Associadon) y las companías miembros. Las entra- 
das principales para usar estas tablas o diagramas son las temperatoras de 
operación y ambiente, el diámetro del tubo (en el caso de aislamiento de tu- 
bos) y el costo unitario del combustible. En la tabla 7-4 se dan los espeso- 
res recomendados del aislamiento para supeificies calientes a temperaturas 
especfficas. Los espesores recomendados de aislamientos para tubos en 
función de las temperaturas de servicio son de 0.5 a 1 in, para 150 o F, 1 a 
2 in, para 250 o F, de L5 a 3 in, para 350°F t de 2 a 4.5 in ? para 450°F, de 2.5 
a 5 .5, paia 550°F, y de 3 a 6 in, para 650°?, para diámetros nomínales de! 
tubo de 0.5 a 36 in. Los espesores menores recomendados del aislamiento 
son para tubos con diámetros pequehos y los más grandes son para tubos 
con diámetros grandes. 


EJEMPLO 7-8 Efecto del aislamiento sobre la temperatura 
superf icial 

Agua caliente a Tf— 120°C fluye en un tubo de acero inoxidable (k = 15 W/m « 
* °C) cuyo diámetro interíor es de 1.6 cm y su espesor de 0.2 cm. El tubo debe 
cubrirse con aislamíento adecuado de modo que la temperatura de la superficie 
exterior del aislamiento no sobrepase 40°C cuando la temperatura ambìente sea 
T 0 = 25°C. Si toma los coef icíentes de transferencía de calor ínterior y exterìor 
del tubo como 70 W/m 2 • X y h 0 = 20 W/m 2 * °C, respectìvamente, deter- 
mine el espesor del aíslamíento de fibra de vidrío (k = 0.038 W/m * °C) que se 
necesita instalar sobre e! tubo. 





R i R i R 2 R <> 

FIGURA 7-40 

Esquema para el ejemplo 7-8. 


SOLUCIÓN Un tubo de vapor de agua se debe cubrir con aislamiento suficien- 
te con el fin de reducir la temperatura de la superficie expuesta. Debe determi- 
narse el espesor del aislamiento que es necesario instalar. 

Suposìciones 1 La transferencia de calor es estaeionaria, ya que no hay indica- 
ción de algún cambio con el tiempo. 2 La transferencia de calor es unidimensio- 
nal, puesto que existe simetría térmica con respecto a la línea central y no hay 
variación en la dirección axial. 3 Las conductividades térmicas son constantes. 
Propiedades Las conductividades térmìcas dadas son k = 15 W/m • °C, para el 
tubo de acero, y k = 0.038 W/m • °C, para el aislamiento de fibra de vidrio. 
Análisis La red de resistencias térmicas para este problema comprende cuatro 
resistencias en serie y se da en la figura 7-40. El radio interior del tubo es = 
0.8 cm y el exterior dei tubo y, por tanto, el radio interior del aislamiento es r z 
= 1.0 cm. $i r 3 representa el radio exterior del aislamiento, las áreas de las su- 
perficies expuestas a convección para una sección del tubo de L = 1 m de ìar- 
go quedan 


Aj = 2i7r,L = 2 it-( 0.008 m)(l m) = 0.0503 m 2 
A 3 = 2nryL — 2irr 3 (I m) = 6.28r 3 m 2 
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Enseguida, se determina que cada una de.tas resistencias térmicas son 


Ri = 
Ri = 


Rqo " v - 1 k,A, 

R h&Éù ) 

,utw 2tt!ì ] L 


_1_ 

(70 W/m 2 ■ °C)(0.0503 m ! ) 

ln(0.0l/0.008) 

" 2n-(15 W/m ■ °C)(I m) = 


= 0.284°C/W 

= 0.0024°C/ W 


^2 

K 


\n{r 3 /r 2 ) ln(r 3 /0.01) 

* aislamienl ° = lirk.L = 2ít( 0.038 W/m ■ °C)(1 m) 
4.188 ln(/- 3 /0.01)°C/W 

n = _L_:_!_!_ 

iW ' 2 h„A } (20 W/m 2 ■ °C)(6.28r 3 m 2 ) 125.6r, 


Dado que todas !as resistencias están en serie, se determina que ia resistencia 
total es 


/? t0 ,ai = R, + R\ + Ri + Rq 

= [0.284 + 0.0024 + 4.188 ln (rj/O.Ol) + l/125.6r 3 ]°C/W 

Entonces la razón estacionaria de la pérdida de calor del vapor queda 

. %-T„ _ (120 - 125)°C 

Q ~ K, ota i _ [0.284 + 0.0024 + 4.188 ln (r 3 /0.01) + 1/125,6r 3 ]°C/W 


Ya que se especifíca la temperatura de la superficie extertor del aislamien- 
to como de 40 o C, la razón de la pérdida de calor también se puede expresar 
como 


■ JT 3 - T 0 (40 - 25)°C 
Q ~ R 0 (l/125.6r 3 )°C/W “ 1 884? ' 3 

Al igualar entre sí las dos relaciones antes obtenidas y despejar r 3 da r 3 = 
0.0170 m. Entonces el espesor mínimo requerìdo del aislamiento de fibra de 
vtdrio es 


t = r 3 - r 2 ~ 0.0170 - 0.0100 = 0.0070 m = 0.70 cm 

Dtscusión Aisiar e! tubo con aisfamiento de fibra de vidrio de por lo menos 
0.70 cm de espesor garantizará que la temperatura de la superficìe exterior det 
tubo permanezca en 4Q°C o por debajo de ésta. 


EJEMPLO 7-9 Espesor del aisíamìento óptimo 

Durante una vísita a una planta el lector advierte que la superficie exterior del 
horno cilíndrico de curado está muy caliente y sus medicìones indican que la 
temperatura promedio de la superficie expuesta de ese horno es de 18Q°F, 
cuando la temperatura del aire circundante es de 75°F. Ei lector sugiere al ge- 
rente de planta que el horno debe aislarse, pero éste no piensa que el gasto val- 
ga la pena. Entonces 1e propone al gerente que usted pagará el aislamiento si 
te da los ahorros que se tengan en !a factura de! combustible durante un aho* 
Es decir, si la euenta del combustíble es de 5 000 dótares/ano T antes de colo- 
car el aislamiento y cae hasta 2 000 dólares/aho, a usted se le pagarán 3 000 
dólares. El gerente acepta, ya que nada tíene que perder y sí mucho que ganar. 
^Es ésta una apuesta inteligente por parte del lector? 

El horno tiene 12 ft de largo y 8 ft de diámetro, como se muestra en ia fígu- 
ra 7-41. La planta opera 16 h al día, 365 días al aho, lo que equivale a 5 840 


180°F 



FIGURA 7-41 

Esquema para el ejemplo 7-9. 
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h/ano. E! aíslamiento que debe usarse es fibra de vidrio (/r als = 0,024 Btu/ 
h ■ ft ■ °F), cuyo costo es de 0.70 dóiar/ft 2 por puigada de espesor, para los ma- 
teriaies, más 2 dóíares/ft 2 , por mano de obra sin importar el espesor. Se estima 
que el coeficiente de transferencia de calor combinado sobre la superficie exte- 
rior es h 0 = 3.5 Btu/h • ft a • °F. En el horno se usa gas natural, cuyo costo uni- 
tario es de 0.75 dólar/therm de entrada y la efìciencia de dicho horno es de 
80%, Si descarta toda infiación o interés, determine cuánto dinero ganará el 
lector en esta empresa, si tiene ganancia, y el espesor del aislamiento (en pul- 
gadas enteras) que maximizará sus ganancias. 

SOLUCIÓN Se debe aisiar un horno cilíndrìco para reducir las pérdidas de ca- 
lor. Deben determinarse el espesor óptímo del aistamìento y las ganancias po- 
tenciaies. 

Suposicíones 1 Exísten condìciones estacionarias de operación. 2 La transfe- 
rencia de calor a través del aislamiento es unidimensional. 3 Las conductivída- 
des térmicas son constantes. 4 La resistencia térmica por contacto en la 
interfase es despreciable. 5 Las superficies del horno cilíndrico se pueden con- 
siderar como superficies planas puesto que su diámetro es mayor de 3 ft. 
Propiedades La conductividad térmica del aislamiento dada es k = 0.024 
Btu/h ■ ft ■ °F. 

Attálisis El área superficìal expuesta del horno es 

A s = 2A base + x4 3a , l0 = 2rrr 2 + ZrrrL = 2w(4 ft) 2 + 2ir{4 ft)(12 ft) = 402 ft 2 

La razón de la pérdida de calor desde el horno antes de que se instale ef aìsla- 
miento se determina a partìr de 

Q = h t} AJJ s - 7L) = (3.5 Btu/h ■ ft 2 ■ °F)(402 ft?)(lS0 - 75)°F = 147 700 Btu/h 

Puesto que la planta opera 5 840 h/aho, la cantídad total de caior desde e! 
horno por aho es 

Q - Q&t - (147 700 Btu/h)(5 S40 h/ano) = 0.S63 X 10 9 Btu/aho 

Se dice que 1a eficiencìa del horno es de 80%. Por lo tanto T para generar esta 
cantidad de caior, el horno debe consumìr energía (en la forma de gas naturai) 
a razón de 

Q t nl = Q/Vhorm = (0-8Ó3 X 10 9 Btu/ano)/0.S0 = 1.079 X 10* Btu/ano 
= 10 790 therms 

ya que 1 therm = 100 000 Btu. Entonces el costo anual del combustibie de 
este horno t antes de instalar e! aislamiento, queda 

Costo anual = Q cm X Costo unitario 

= (10 790 therm/ano)(0.75 dólar/therm) = 8 093 dólares/ano 

Es decir f las pérdídas de calor desde las superfìcies expuestas de! horno en !a 
actualidad le están costando a la planta más de 8 000 dólares/ano. 

Cuando se instala el aìslamiento, la razán de la transferencia de calor desde 
el hcrno se puede determinar a partir de 

a _ ~ T c _ T x — T yj T s T x 

Í 2 íUS _ D _ , 4. D Af 1 ; 1 

“wtal Km ^ *'conv ^ i 

K, K 

Se espera que, cuando se instale el aislamiento, la temperatura superfìcìal del 
horno se incremente y que el coeficiente de transferencia de calor dìsminuya 
algo. Se supone que estos dos efeetos se contraponen entre sí. Entonces la 
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relación antes dada t para aislamíento de 1 in de espesor, da que la razón de la 
pérdida de calor es 

A,(T; - T 9 ) _ (402 £t 2 )(180 - 75)°F 

Gais ~ !él + 1 1/12 ft ì 

i t ais h 0 0.024 Btu/h ■ ft ■ °F 3.5 Btu/h ■ ft 2 - °F 

= 11 230 Btu/h 

Asimismo, la cantidad total de pérdída de calor del horno por ano y la cantidad 
y costo del consumo de energía del mismo quedan 

Q ò is = G ais Aí = (11 230 Btu/h)(5 840 h/ano) = 0,6558 X 10 s Btu/aho 

Qenuais = 6a ìJVhomo = (0.6558 x 10* Btu/áno)/0.80 = 0-820 X 10 s Btu/aho 

= 820 therms 

Costo anual = 2 cn[ ais X Costo unitario 

= (820 thenn/ano)(0,75 dólar/therm) = 615 dólares/ano 

Por lo tanto, si se afsla el horno por medio de fíbra de vìdrio de 1 in de espesor 
se reducírá ía cuenta del combustible en 8 093 dólares - 615 dólares = 7 362 
dólares por ano. Se dice que el costo unitario de! aislamìento es de 2.70 
dólares/ft 2 . Entonces el costo de insìalacìón del aìslamìento queda 

Costo del aislamiento = (Costo unítario)(Área supeiriicial) = 

(2.70 dólares/ft 2 )(402 ft 2 ) = ì 085 dólares 

La suma de ìos costos del aislamiento y de la pérdida de calor es 

Costo total = Costo del aislamiento + Costo de la pérdida de calor = 

1 085 dólares + 615 dólares = I 700 dólares 

Entonces las ganancias netas serán 

Ganancias = Ingreso — Gastos = 8 093 dólares - 1 700 dólares = 6 393 dólares 

Para determinar el espesor del alslamiento que maxímiza las ganancias del lec- 
tor, se repiten los cálculos anteriores para aíslamíentos con espesores de 2, 3, 
4 y 5 in y se da ta lista de los resuìtados en la tabfa 7-5. Nótese que el costo 
total del alslamiento prìmero decrece al aumentar el grosor dei aislamiento, al- 
canza un mínimo y ( a continuación, empieza a aumentar. 

3e observa que el costo totaí del aíslamiento es un mínimo en 1 687 dólares, 
para el caso de un aíslamiento de 2 ìn de espesor. En este caso r las ganancias son 

Ganancias máxímas = Ingreso — Gastos mínimos 

= 8 093 dóiares - 1 687 dóiares = 6 406 dólares 


TABLA 7-5 

Variactón del costo total del aislamìento con ei espesor de este último 

Espesor 
del aisla- 
miento 

Pérdida 
de calor 
Btu/h 

Therms 
del con> 
bustìbte 
perdido/ 
ańo 

Costo 
del com- 
bustible 
perdido, 
dólares/ańo 

Costo del 

aislamiento, 

dólares 

Costo 

total, 

dólares 

1 ìn 

11 230 

820 

615 

1 085 

1 700 

2 ìn 

5 838 

426 

320 

1 367 

1 687 

3 in 

3 944 

288 

216 

1 648 

1864 

4 in 

2 978 

217 

163 

1 930 

2 093 

5 in 

2 392 

175 

131 

2211 

2 342 
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to cual no es malo como ei valor de un día de trabajo. El gerente de planta tam- 
bién es un gran ganador en esta empresa ya que, durante el segundo ano y los 
subsecuentes, Sas pérdídas de cator te costarán só!o 320 dólares/ano, en lugar 
de 8 093 dóìares/ano. Es probable que, en este caso, se pudiera justifìcar un 
aíslamíento más grueso, sì el costo del m tsmo se anualizara sobre su tiempo de 
vida f por decir 20 ańos. Como se ha explìcado anterìormente, varìas compańías 
generadoras y empresas privadas tienen a la venta distintas medidas para la 
conservacìón de ta energía. 


RESUMEN 


La fuerzà que un nuido en movimicnto ejerce sobre un cuerpo 
en la dirección del flujo se Uama resistencia al movimiento, o 
arrasire. La parle de esta rcsistencìa que se debe directamente 
al esfuerzo cortante en la pared t w se llama resistencia aì mo- 
vimiento por ìa fricción Superficial, ya que es causada por los 
efectos de fricción, y aquella í|ue se debe directamcnte a la pre- 
sión se llama resìstencia aì movimiento por la presión o resìs- 
tencia al movimiento por ía forma, en virtud de su fuerte 
dependencia de ía forma o conformación del cuerpo. 

El coefìciente de resistencia aì movimiento, o arrastre, C D es 
un nújnero adimensíonal que representa las características de 
ese tipo de resistencia de un cuerpo y se define como 



donde A es el área frontaL para los cucrpos obtusos, y el área 
superficiaL para el flujo paralelo sobre plaeas planas o pertìles 
aerodìnámicos delgados. Para el flujo sobre una placa pìana T el 
numero de Reynolds es 


Re v = 


pVx 

p 


v 


La transición de lamìnar a turbulento ocurre en e! número de 
Reynoìds crítìcó de 


Rc v „ = = 5 X 10 5 


Para el flujo paraielo sobre una placa plana, los coeficientes de 
fricción y de conveccíón locales son 


Laminar: C f v ~ 


0.664 


fx ReJ'- 
h. x 


Re_ < 5 X 10 5 


Nu t = -f- = 0.332 Re° t 5 Pr l/3 Pr > 0.6 
Turbulento: C fx — — 5 X 10 5 £ Re t £ 10 7 

Re*- 

Nu,-^- 0.0296 RcfPr 1 '’ °' 6 = PrS6 ° , 
* 5 X 10 J SRe.£ !0 7 


Las relaciones del coeficiente de fricción promedio para el 
flujo sobre una placa plana son: 


Laminar: 


Turbulento: C f = 


L33 

u: 

0,074 


= ^ Re t <5XI0 5 


Re 


1/5 


5 X 10 5 < Re £ i< 10 7 


Combinado: C f = 5 X 10 s Re t < 10 7 


Sttperfìcie áspera, turbuíento: Cf = ^L89 - 1.62 log 

Las relaciones del numero de Nusselt promedio para el tlujo 
sobre una placa plana son: 

Laminar: Nu = y = 0.664 Re£ 5 Pr 1/3 Re t < 5 X I0 S 

Turbulento: 



= 0,037 Re?; 8 Pr l/3 


0.6 ^ Pr < 60 
5 X 10 5 ^ Re L ^ 10 7 


Combinado: 

Nu = = {0.037 Rt°C — 871) Pr l/3 , 


0.6 < Pr < 60 
5 X I0 5 <Re L < 10 7 


Para las superficies isotérmicas con sección inicial no calen- 
tada de ìongitud las relaciones del número de Nusselt local y 
del coeficíente de convección promedio son 


Lamìnar: 

Nu I(paraí=0 , 0.332 Ref Pr us 

■ s [1 - (^/x) 3/4 ] 1/3 D - (£/x) 3/4 ] 1/3 

Turbulento: 

Nu, (paraí=0) 0.0296 Re“' s Pr 1/3 

NU ' ~ [1 - (£/*) 9/,0 l' /iJ [1 - (£!xÝ lm Y n 

Laminar: 

, 2[1 - (í/x) 3 ' 4 ] , 

1 -i/L 

Turhulento: 

5{1 - (í/x) 9/1 ° 
h (1 - £/L) " Jí " £ * 
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Estas relaciones son para el caso de superfícies èsotérmicas. 
Cuando una placa plana se sujeta a un flujo de calor untfonne, 
el número de Nusselt locai queda dado por 

Laminar: Nu T = 0.453 Re f 3 P r 11 

Turbulento: Nu, = 0.0308 Re? 8 Pr 1 ' 3 


Los números dc Nussell promedio para el tlujo cruzado sobre 
un cìlindm y una esfera son 


m ^ m + 0.62 Re 1 ' 2 Pr m 

k [1 + (04/Pr)" 73 ] 1 ' 4 


í + 


/ Re 
\282 000/ 


4/5 


el cual es válido para Re Pr > 0.2, y 


Nu ísf = ,J ~ = 2 + [0.4 Re 1 ' 2 + 0.06 Re 2/3 ]Pr°' 4 (^\' 


Nu 0 = -jf = C RegPr"(Pr/Pg 0 - 25 


donde los valorcs de ías constantes C, m y n dependen del valor 
del mimero de Reynolds. En la tabla 7-2 se dan esas correlacio- 
nes. Todas las propiedades, excepto Pr, deben evaluarse en la 
media aritmética de las temperaiuras dc admisìón y dc salida del 
fluido, defínida como T m = (T f 4- T e )i 2. 

E1 número de Nusselt promedìo para bancos de tubos con 
menos de 16 filas se expresa como 


Nu aAfl = FNu« 

donde F es el factor de corrección cuyos valores se dan en la ta- 
bla 7-3. La razón de la trausterencia de calor hacia un banco de 
tubos o desde éste se determina a partir de 

Q = hA,AT la = mc p (T,, - T,) 


el cual es válido para 3.5 SReS 80 000 y 0.7 < Pr ^ 380. Las 
propiedades del tìuido se evalúan a la temperarura de película 7} 
= (T x + TJ/2. en el caso de un cilindro, y a la temperatura de la 
corriente libre, 7\ {excepto para la cual se evalúa a la tempe- 
ratura superficial 7\), en el caso de una esfera. 

En los bancos de tubos el numero dc Reynolds se basa en ìa 
velocidad máxima V mÁX , que está relacionada con la veìocidad 
de aproximación. V, segun 

Àlineados y escalonados con S p < (S T + D)i 2: 



Escalonados, con S D < (S T + D)i2\ 

S T 

y , = - - ■ • y 

rai4 2 (S D -D) 

dondc S T es el paso transversal y S D es el paso diagouai. El nu- 
mero de Nusselt promedio parn d flujo cmzado sobre bancos de 
tubos se expresa como 


donde AT^ es la diferencia medía logantmica de temperaturas 
dcfinida como 

{T s - T t ) - (T s - T,) AT e - AT, 

ln ln [(T f - T c )/(T 5 - T,)\ ln (AT,/AT ( ) 

y la temperatura de salida del fluido T e es 

r.-T-.-m-íJ«p(^4) 

donde A s — N7tDL es el área superficial dc transferencía de ca- 
lor y m = pV(N T S T L) es d gasto de masa del fluido. La caída 
de presión A P para un banco de tubos se expresa como 

AP = N Ĺ f X ^~ 

donde/es el factor de frieeión y x es el factor de corrección. 
ambos dados en la figura 7-27f7 y b. 
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PROBLEMAS* 


Fuerza de resistencia al movimiento 
y transferencia de calor en el flujo externo 

7-lC ^Cuál es la diferencia entre la velocidad corriente arri- 
ba y la velocidad de corriente librc? ^Para qué tipos de fiujos 
son estas velocidades iguales cntre sí? 

7-2C ^Cuál es la diferencia entre cuerpos aerodinámicos y 
romos? ^Una pelota de tenis es aerodinámica o roma? 

7-3C c *,Qué es la resistencia al movimiento? i,Qué la causa? 
4 ,Por qué se suele tratar de minimizarla? 

7-4C /,Qué es la sustentación? òQué la causa? ^La fuerza 
cortante en la pared contribuye a la sustentación? 

7-5C Durante el flujo sobre un cuerpo dado se miden la fuer- 
za de resistencia al movimiento, la velocidad comente arriba y 
la densidad del fluido. Explique cómo determinaría el coefi- 
ciente de resistencia al movimiento. ^Qué área usaría en los 
cálculos? 

7-6C Defina área frontal de un cuerpo sujeto a flujo extemo. 
( -,Cuándo resulta apropiado usar el área frontal en los cálculos 
de la resistencia al movimicnto y de la sustentación? 

7-7C i,Cuál es la diferencia entre la resistencia al movimien- 
to por la fricción superficial y la resistencia al movimiento de 
la presión? ( ,Cuál suele ser más significativa para los cuerpos 
esbeltos como los perfiles aerodinámicos? 

7-8C ( ,Cuál es el efecto de la aspereza de la superficie sobre 
el coeficiente de resistencia al movimiento por la fricción en 
los flujos laminar y turbulento? 

7-9C iCuá\ es el efecto de hacer que un cuerpo sea aerodiná- 
mico sobre á) la resistencia al movimiento por la fricción y 
h) la resistencia al movimiento por la presión? iha. fuerza total 
de resistencia al movimiento que actúa sobre un cuerpo decre- 


w Los problemas designados por una *‘C" son preguntas de 
concepto y se alienta a los estudiantes a darles respuesta. 

Los designados por una ‘T están en unidades inglesas y los 
usuarios del Sl pueden ignorarlos. Los problemas con un icono 
de CD-EES <2i se resuelven mediante el EES, y las soluciones 
completas junto con los estudios paramétricos, se incluyen en 
el CD que acompańa a este texto. Los problemas con un icono de 
computadora-EES, Sl, son de naturaleza detallada y se pretende 
que se resuelvan con una computadora, de preferencia mediante 
el software de EES que acompańa a este texto. 


ce por fuerza como resultado de hacer que ese cuerpo sea aero- 
dinámico? Explique. 

7-10C £.Qué e* separación del ílujo? ^Qué la causa? ^Cuál es 
el efecto de la separación del flujo sobre el coeficiente de resis- 
tencia al movimiento? 

Flujo sobre placas planas 

7-llC iQué representa el coeficiente de fricción en el flujo 
sobre una placa plana? <,Cómo está relacionado con la f'uerza 
de resistencia al movimiento que actúa sobre la placa? 

7-12C Considere el flujo laminar sobre una placa plana. 
^Cambiará el coefíciente de fricción con la distancia desde el 
borde de ataque? ^Qué se puede decir acerca del coefíciente de 
transferencia de calor? 

7-13C ( .Cómo se determinan los coefícientes promedio de 
fricción y de transferencia de calor en el flujo sobre una placa 
plana? 

7-14 Aceite para motor a 80°C fluye sobre una placa plana de 
10 m de largo cuya tempcratura es de 30°C, con una velocidad 
de 2.5 m/s. Determine la fucrza total dc resistencia al movi- 
miento y la razón de la transferencia de calor sobre toda la pla- 
ca por unidad de ancho. 

7-15 La presión atmosférica local en Denver, Colorado (alti- 
tud de 1 610 m), es de 83.4 kPa. Aire a esta presión y a 30°C 
fluye con una velocidad de 6 m/s sobre una placa plana de 2.5 
m X 8 m cuya temperatura es de 120°C. Determine la razón de 
la transferencia de calor desde la placa si el aire fluye paralelo 
al a) lado de 8 m de largo y b) lado de 2.5 m. 

7-16 Durante un di'a ffío de inviemo el viento sopla a 55 km/li 
paralelo a una pared de 4 m de alto y 10 m de largo de una 
casa. Si el aire del exterior está a 5°C y la temperatura superfi- 



FIGURA P7-16 
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cial de la pared es de I2°C T determine la vdacidad de la pérdi- 
da de calor desde esa pared por convección. ^Cuái sería su res- 
puesta si se duplicara la velocídad del viento? 

Respuestas: 9 081 W T 16 200 W 

7 -> 7 ES9 Vuelva a considerar el problema 7-16. Medianie el 
software EES (o cualquier otro semejante), inves- 
ligue los efectos de la vclocidad del vìento y de ta temperatura 
dei aíre extcrior sobre la razón dc la pérdida de calor desde la 
pared por convección. Suponga que 1a razón del viento varía de 
10 km/h hasta B0 km/h y la temperatura del aire exteríor de 0°C 
hasia 10°C. Trace la gráfica de la razón de la pérdida de calor en 
función de la velocidad dei viento y de la temperatura en el 
ierior; discuta los resuliados. 

7-181 Aire a óQ'T fluye sobre una placa plana de 10 fl de lar- 
go a 7 ft/s. Determine los coeficientes de fricción v de transfe- 
rencia de caior locaies a intervalos de 1 ft y trace la gráfica de 
los resultados contra la distancla desde el horde de ataque. 

Vudva a considerar el problema 7-181. Mediante 
ws£3 d software EES (o cualquier otro semejante), 
evalúe los coeficientes dc fricción y dc transferencia de calor lo- 
caies a lo largo de la piaca a intervalos de 0.1 ft y trace las grá- 
Ficas de ellos contra la distancia desde el borde de ataque. 

7-20 Una placa plana cuadrada y ddgada tiene 0.5 m en cada 
lado. Sobrc las superiìcies inferior y superior de Ìa placa, íltiye 
aire a 10°C, en una dirección paralela a uno de los lados, a una 
velocidad de 60 m/s. La superficie de la placa se mantiene a una 
temperatura constante de 54°C + La placa está montada sobre 
u na bídanza que mide una fuerza de arrastre de 1,5 N. 

a) Determine el régitnen de flujo (laminar o turbulento). 

b) Deiermine la razón total de transferencia de calor de la 
placa al aire. 

c) Si se considera una distribución uníforme sobre ia placa 
de los parámetros de la transferencia de calor y deì arras- 
tre, estime ios gradíentes promedios de la velocidad y la 
temperatura eri la superHcíe, (Òu/dy%^ Q y (5T/dv) v =o- 

7-21 Fluye agua a 43.3°C sobre una placa grande, a una ve- 
locidad de 30.0 em/s. La placa tiene I + 0 m de largo (e:n la direc- 
ción dd flujo) y su superftcie se mantiene a tuia temperatura 
uniforme de S0.0°C. Calcule la razón estacionaria de la trans- 
terencia de calor por unidad de ancho dc Ìa placa. 

7-22 Fluye mercurio a 25°C a una velocidad de 0.8 m/s sobre 
una placa píana de 3 m de iargo y 2 m de ancho, mamenida a 
una temperatura de 75 & C. Determine ìa razón de ia transferen- 
cía de calor desde la placa completa. 

Mercurio 

-f V ^O.S m/s 

r M =25*C 

-> 

1 — 

L 

<■—--— 



calor por convección desde a) la primera plaea y h) la tercera 
placa. 


FIGURA P7‘23 



7-24 Considere un motor caliente de automóvil, el cual se 
puede considerar como un bloque rectangular de 0.5 m de alto, 
0.40 m de ancho y 0.S m de largo. La superficie inferior del blo- 
que está a una temperatura de 100°C y tiene una emisividad de 
0.95 * E1 aire ambiental esrá a 20°C y la superflcìe del camino 
está a 25°C. Determine ía razón de la transferencia de calordes- 
de la superficie ínferior del bloque del motor por convección y 
radìación. cuando eí automóvil viaja a una velocidad de 80 km/h. 
Suponga que el fiujo es turbulento sobre ioda la superficie debi- 
do a la agìtación constante del bloque. 

7-25 En ia seceión de formado de una planta de plásticos se 
extìende una lámina continua de plástico que tiene 1.2 m de an- 
cho y 2 mm de espesor, con una velocidad de 15 m/min. La 
íempcratura de la lámína es de 90°C cuando se le expone al ai- 
rc circundantc y sc sujeta a fiujo dc airc a 30°C, a una velocidad 
de 3 m/s, sobre ambos Jados y a lo largo de sus superficies per- 
pcndiculares a la dirección dcl movimiento de la propia lámina. 
E1 ancho de la sccción de enfriamiento por aire es tal que un 
punto tìjo sobre ia lámína de pláslico pasa a través dc esa sec- 
ción en 2 s. Deiermine la razón de la transferencia de caior dc la 
lámina de plástieo al aire. 


Àhe 

30°C, 3 m/s 


////// 



FIGURA P7-22 

7-23 Placas paraielas forman un coíector solar que cubre un 
techo, como se muestra en la fígura P7-23. Las placas se 
mantienen a I5 D C, en tanto que fluye aire ambiente a 10 D C so- 
bre el techo con V — 2 m/s. Determine la razón de la pérdida de 


7-26 La SLiperficie superior del vagón de pasajeros de un tren 
que se mueve a nna velocidad de 70 km/h tiene 2.S m de ancho 
y 8 m de largo. Esa supcriìcìe absorbe radiación solar a razón de 
200 W/iii' y ìa temperatura del íiirc ambiental es de 30°C. Si su- 
ponc que et tccho dd vagón está perfectamente aislado y que d 
intercambio de calor por radiación con los alrededores es pe- 
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quefio en reìación con ta convección, deiermine la temperatura 
de equilibrio de la superficie superior de dicho vagón, 

Respuesta; 35.1°C 



Aire 

3()°C 


200 W/m 2 
//// 


Vokm/h 


oo 


FIGURA P7-26 


7-27 Vuelva a considerar el problema 7-26. Mediante el 

ySl software EES {o cualquier otro semejame), inves- 
tigue Ioh efectos de la velocidad del tren y de la velocidad dc ab- 
sorción de la radiación solar sobre la temperatura de equilibrio 
de la superficie superior del vagón. Suponga que !a razión del 
tren varfa de 10 km/h hasta 120 km/h y la velocidad de la absor- 
ción solar de 100 W/nr hasta 500 W/m 2 . Trace gráficas de la 
teniperatura de equilibrio en fiinción de la razón deì tren y de la ra- 
zón de absorción de la radiación solaj" discuta los resultados. 

7’2S Un tablero de circuito de 15 cm X 15 cm que disipa de 
manera uniforme 20 W de potencia se enfría por medio de aire, 
el cual se aproxima al tablero a 20°C con una velocidad de 
6 m/s. Sí descarta cualquíer transferencia de calor desde la su- 
perficìe posterior del tablero determine Ja temperatura superfi- 
eial de los cotnponentes eleetrónicos a) en el borde de ataque y 
h) en el extremo del tablero. Suponga que el fiu jo es turbulento. 
ya que se espera que los eomponentes electrónicos actúen como 
productores de tLìrbulencia. 

7*2 4 J Considere el flujo laminar de un fluido sobfe una placa 
pJana mantenida a una temperatura constame. Ahora se duplica 
la veJocidad de la corriente lìbve de! fluido. Determine cl cam- 
bio en la fuerza de resistencia al movimLento sobre la placa y la 
velocidad de la transferencia de ealor entre el fluido y esta úUi- 
nia + Suponga que el fiujo permanece lamìnan 

7-301 Considcre un camión refrigerado que viaja a 55 mph en 
tm lugar donde ía lemperatura del aire es de S0°F. Se puede con- 
sidcrar que el compaitimiento refrigcrado del camión es unaca- 


ja rectangular de 9 ft de ancho, S ft de alto y 20 ft de Jargo. Ei 
sistema de refrigeración del camión puede sumìnistrar 3 toncla- 
das de reffigeracióii (es decír, puede remover caJor a razón de 
600 Btu/min). La superficie exterior del camión está recubierta 
con un material de baja cmisividad y, por consíguiente, la trans- 
ferencia de calor porradiación es muy pequena, Determine la 
temperatura promedio de la superfìcie exterior del comparti- 
miento de refrìgeración del camióm si se observa que el sisiema 
de refrìgeración está opcrando a la mitad de su capactdad, Su- 
ponga que ei flujo dei aire sobre Loda ia superticie exterior es 
turbulento y que los coeficientes de Iransfereneia de calor en ìas 
superficíes deìantera y trasera son iguales a los de las superfi- 
cies laterales. 

7-31 Sobre ia cubieiia de vidrio de un colector solar incide ra- 
diación solar a razón de 700 W/m\ El vidrio transmite 88% de 
la radíación incidente y tiene una emìsividad de 0.90. Todas las 
necesídades de agua calienle de una familia en verano se pue- 
den satisfacer mediante dos colectores de 1.2 in de aho y J m de 
ancho. Los dos colectores se unen entre sf sobrc nno de sus la- 
dos de modo que dan la apariencia de ser un solo colector con 
un tamano de 1.2 m X 2 m. Se dice que ía lempcratura de lacu- 
biena de vidrio es de 35 P C en un día en qtie la temperatura del 
aire circundante es de 25 J C y el viento está soplando a 30 km/h. 
La temperatura efectíva del cielo para el íntercambio por mdia- 
ción entre la cubierta de vidrio y e! cielo abierto es de —40°C. Eí 
agua entra a los tubos sujetos a la placa deì absorbedor a razón 
de 1 kg/min. Si la superficie posterior de la placa del absorbedor 
esiá fuertemcnte aislada y la única pérdida de calor ocurre a tra- 
vés de ia eubierta de vidrìo, determinc d) ia razón total de la 
pérdida de calor del colector, b) la cficiencia de éste, la cuaJ es 
la razón de ia cantidad dc calor transferida al agua eon respecto 
a la energía solar incidentc sobrc el colcctor, y c) la etevación en 
la temperatum del agua a mcdida que fiuyc por el colector. 


-40 Ù C 



Áirs 
25 *C 


Colector 

solur 


Radiacíún 
solar 


FiGURA P7-31 


Aire> 80 a F 
V - 55 mph 


20 ft 



7-32 Un transformador que tìene 10 cm de largo, 6.2 cm de an- 
cho y 5 cm de alto se va a enffiar sujetandole un sumidero de ca- 
lor de aluminio pulìdo {emisividad = 0.03) de 10 cm X 6.2 cm 
de ancho sobre su superficie superior. E1 sumidero de calor tiene 
siete aletas, las cuales tienen 5 mni de alto, 2 mm de espesor y 
10 cm de largo. Un veniilador sopìa aire a 25°C paralelo a los 
pasos entre las aletas. Eì sumidero de calor debe disipar 12 W dc 
calor y la temperatura de su base no debe sobrepasar ÓO^C. Si las 
aletas y la placa base son casi tsotérmicas y la transferencia dc 
calor por radiación es despreciable, detennine la veiocidad míni- 
ma de la corrieme lìbre que necesita suministrar el ventilador 
con el fín de evitar el sobrecalentamiento. 
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Aire 
25 “C 


\\\\\ 



7-33 Repita el problema 7-32 si el sumidero de calor está ano- 
dizado en negro y, como consecuencia, tiene una emisividad 
efectiva de 0.90. Nótese qtie en los cáículos referentes a la ra- 
diación debe usarse el área dc la base (i 0 cm X 6.2 cm), no el 
área superficia] total. 

7-34 Un arreglo de transìstores de potencia, quc disipan 6 W 
de potencia cada uno, se va a enfrìar montándolo sobre una pla- 
ca cuadrada de aluminio de 25 cm X 25 cm y soplando aire a 
35 Ù C sobre dicha placa, con un ventìlador, a una velocidad de 
4 jiVs. La temperatura promedio de la placa no debe ser mayor 
de 65°C Si !a transferencia dc calor desde el lado posterior de 
la placa es desprecìable y se descarta la radiación, determine eì 
número de transistores que se pueden colocar sobre esta pìaca + 

Placa Transistor 



7-35 Repìta el problema 7-34 para un Ìugar a una altitud de 
1 610 m, donde la presión atmosférica es de 83,4 kPa. 
Respuesta: 4 

7-36 Àire a 25°C y 1 atm fluye sobre una placa plana larga 
con una velocidad de 8 m/s. Detcrmine la dìstancia medida 
desde el borde de ataque de la plaea donde ei flujo se vueive 
turbulenlo, así como el espesor de la eapa límite en esa ubi- 
cación. 

7-37 Repita el problema 7-36 para agua. 


7-38 E1 peso de una placa plana delgada que tiene un tamano 
de 40 cm X 40 cm se equilibra mediantc un contrapeso que tie- 
ne una masa de 2 kg, como se muestra en la figura. Ahora se en- 
cicnde un ventilador y aire a I atm y 25°C fluye hacia abajo 
sobrc las dos supcificies de Ìa piaca, con una velocidad de la co- 
niente Ìibre de 10 m/s. Determine la masa que es uecesario aiia- 
dir al contrapeso para equilibrar la plaea en esie caso. 


Aire 



Flirjo a través de cilindros y esferas 

7-39C Considere el flujo Ìaminar dc aire a través dc un cihn- 
dro circular calicntc. ^En que punto sobre el cilindro será más 
alta la transferencia de calor? ^Cuál sería su respuesta si el flu- 
jo fuera turbulenlo? 

7-40C En el flujo sobre cilìndros, <?,por qué el coefìcíente de 
resistencía al movimiento cac de manera repentina cuando el 
flujo se vuelve turbulento? ^No se supone quc la turbulencia in- 
crementa el coeficìente de resistencia al movimiento en lugar de 
decrecerlo? 

7-41C En eì flujo sobre cuerpos romos, como un cilindro, ^en 
qué difìeren la resistencia al movimiento por la prcsión y la dc- 
bida a la fricción? 

7-42C ^Por qué en e] flujo turbulento se retrasa la separación 
del flujo sobre cilìndros? 

7-43 Un tubo largo de vapor de agua, de 8 cm de díámetro, 
cuya temperatura superficial externa es de 90°C pasa por al- 
guna zona abierta que no está protegida contra los vìentos. 
Detcrmine la razón de la pérdida de calor del tubo por 
unidad de longitud, cuando e! aire está a 1 atrn de presión y a 
7°C y el viento sopia a través del tubo a una veìocidad de 50 
km/h. 

7-44 En una planta geotérmica, ei agua geotérmíca que se usa, 
a 80 Ù C, entra a un lubo no aislado de 15 cm de diámetro y 400 
m de largo, a razón de 8,5 kg/s, y sale a 70°C antes de ser 
reinyeetada de nuevo en el suelo, Viento a 15 D C íluye de mane- 



FIGURA P7-44 
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ra normal al tubo. Si se descarta la radìacióu, determiue la ve- 
iocidad promedio del viento en km/h. 

7-45 Una bola de acero inoxidable (p = 8 055 kg/m 3 , c p = 
480 J/kg ■ °C) de diametro D = 15 cm se exlrae del homo a una 
temperatura uniforme de 350°C Á continuación ía bola se so- 
mete al flujo de aire a una presión de l atm y a 30°C con una 
velocidad de 6 m/s + Lìega el momento en que la temperatura su- 
pcrfictal de la bola cae hasta 250°C. Delermiue el eoefidente de 
transferencía de calor por convección promedio durante este 
proceso de enfriamiento y estime cuánto tardaid el proceso. 

7-46 Rn Vuelva a considerar el problema 7-45. Mediante el 
software EES (o cualquíer otro semejantek inves- 
tigue el efecto de la veloeidad del aíre sobre el coeficiente 
de transferenda de caìor por convección promedio y el tiem- 
po de enfnamíento. Supongaque la velocìdad del aire varfa de 
I m/s hasta 10 m/s. Trace las gráficas del coeficiente de transfe- 
rencia de caíor y deì liempo de enfríamìento en fundón de la 
velocidad dei aìre y discuta los resultados. 

7-471 Una persona extiende sus brazos descubiertos hacia el 
viento que sopla en el exterior a 54°F y 20 mph para tener una 
sensación íntima de la naturaleza, En un principìo, la tempera- 
tura de la piel del brazo es de 86°F. Si considera al brazo eomo 
un cilindro de 2 ft de ìargo y 3 in de diámetro, determìne la 
razón de la pérdida de calor desde él. 


y se encuentra sujeta a vientos a 10°C y 25 km/h. La cabeza se 
puede considerar como una esfera de 30 cm de diámetro. 
Respuesta: 13.2°C 

7-50 Constdere el flujo de un fluido a través de un cilindro 
mantenído a una temperatura constante, Ahora se duplica la ve- 
locidad de ia comente Hbre del fluido. Determine el cambio en 
ìa fuerza de resístencía al movìmiento que actua sobre el cilin- 
dro y ]a razón de la transferencia de calor entre el fluìdo y el ei- 
fmdro. 

7-51 Una Ifnea de transmisìón eléctrica de 6 mm de diámetro 
Heva una corriente de 50 A y tiene una resistencia de 0.002 ohm 
por metro de longkud. Determine la temperatura superftcial del 
alambre durante un día con viento cuando la temperatura del aí- 
re es de I0°C y ese viento sopla a través de la línea a 40 km/h + 


Viento, 40 km/h 
io,c ///// 


m 


m 


r 

Líneas 

de transmisión 


FIGURA P7-51 



FIGURA P7-47I 


7-481 r?m Vuelva a considerar el problema 7-471. Mediante 
el software EES (o cualquíer otro semejante), ìn- 
vestigue los efecios de la temperatura del aìre y de la velocidad 
dei viento sobre la razón de la pérdida de eaior desde el brazo. 
Suponga que la temperatura dei aire varía de 20°F hasta 80 q F y 
la velocidad del víento de 10 mph hasta 40 mph. Trace graficas 
de la razón de la pérdida de calor en función de la temperatuni 
del aire y de la velocidad del viento; discuta los resultados. 

7-49 En promcdio, una persona genera calor a razón de 84 W 
mientras está en reposo. Si la cuarta parte de este ealor se pier- 
de por la cabeza y se descarta la radìación, determine la tempe- 
ratura superficial promedio de la cabeza cuando no está cubierta 


7-52 Vuelva a considerar el problema 7-51. Mediante el 

yH software EES (o cualquier otro semejanle), inves- 
tigue el efecto de la velocidad del viento sobre la temperatura 
superficial del alambre. Suponga quc la veíocidad del viento va- 
ría de 10 km/h hasta 80 km/h. Trace la gráfìca de la temperatu- 
ra superfìcial en función dc la vdocidad del viento y discuta los 
resultados. 

7-53 Se va a disehar un sistema de calentamiento para mante- 
ner las alas de un avión a la velocidad de crucero de 900 km/h 
por cncima de ías temperaturas de congelación duranie el vuelo 
a 12 200 m dc altítud, donde las condiciones atmosférìcas están- 
dar son -55.4°C y 18.8 kPa. Si se aproxima el ala como un ci- 
lindro de sección Lransversal elíptica cuyo eje menor es de 50 
cm y se descarta ía radiación, determine el coeficiente de trans- 
fcreneia de calor promedio sobre la superfìcie de dicha ala y la 
razón promedio de ía transferencia de calor por unidad de área 
superficìah 

7-54 /Tfe, Se extruye un alambre largo dc aluminio de 3 mm 
yty de diámetro a una tcmperatura de 370°C. El alam- 
bre se sujeta a flujo cruzado de aire a 30°C a una velocidad de 
6 m/s. Determine la razón de la transferencia de calor del alanv 
bre al aire por metro de longitud, cuando se expone por prime- 
ra vezaese aire. 


\ ^-370 D C 

Á 


i 3 mm 


'///// 
30°C 
6 m/s 

FIGURA P7-54 
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7-551 Considerc una persona que trata de mantenerse fría en 
un día caliente dc verano al eneender un ventiladoT y se expone 
todo su cuerpo al flujo de aire. La temperatura de este último es 
de 85°F y el venlilador lo impulsa a una velocidad de 6 ft/s. Si 
1a persona trabaja ligero y genera calor sensible a razón de 300 
Btu/b. determine la temperatura promedio de la superticie exte- 
rior (piel o ropa) de ella. E1 cuerpo hnmano promedio se puede 
considerar como un cilíndro de 1 ft de díámetro con un área su- 
perfìciat expuesta de ì 8 ft 2 , Descarte cualquier transferencia de 
calor por radiación, ì,Cuál sería su respuesta sí se duplicara la 
velocidad del aire? Raspuesiast 95J°F t 91,6 Ù F 



7-56 Un foco incaudescente es un aparato barato, pero inten- 
samente ineficiente, que convierte la energía eléctrica en luz. 
Convierte en luz alrededor de 10% de la energía eléctrica que 
consume, mientras que convicrte el 90% reslante en calor. (Un 
foco fluoreseente dará la misma cantidad de luz en tanto que 
cotisume sólo la cuarta paiie de la energía eléctrica y durará 10 
veces más.) E1 bulbo de vidrio de la lámpara se calienta con mu- 
cha rapídez como rcsultado de la absorción de todo ese calor y 
la disipación del mismo hacia los alrededores, por convección 
y radiación. 

Considcre un foco de 100 W y 10 cm de diámetro enfriado 
por un ventilador que sopla aíre a 30°C hacia aquél a una vclo- 
cidad de 2 m/s* Las superficies circimdantes también están a 
30°C y la emisividad del vidrio es de 0,9. Si 10% de la cnergía 
pasa a través del bulbo de vìdrio como luz, con una absorción 
despreciabie, y el resto de esa energía es absorbida y dìsipada 
por el propio buibo, determine la temperatura de equilìbrìo de 
este último. 



7-57 Durante una visita a una planta se advierte que una sec- 
eión de 12 m de largo de un tubo de vapor de agua de ! 0 cm de 


diámetro está por completo expuesta al aire ambiente. Las me- 
diciones de ternpemtura indican que la teraperatura promedio de 
la superficie extei ior del tubo es de 75°C, cuando la temperatu- 
ra ambiente es de 5°C, También se tienen vientos ligeros en la 
zona a 10 km/h. La emìsividad de la superfrcie exterior del tubo 
es 0.8 y se estima que la temperatura promedio de las superfi- 
cres que lo rodean, incluyendo el cielo, es de () tì C. Determine la 
cantidad de calor perdido por el vapor durante un día delO h de 
trabajo. 

E1 vapor cs suministrado por un gcncrador quc ticne una efì- 
cicncia dc 80% y la planta paga 1.05 dólar/thcrm de gas natural. 
Sì el tubo se aísla y se ahorra 90% de la pérdida de calor, deter- 
mine la cantidad de dinero que en esta msialaeión se ahoiTará en 
un ano como resultado del aislamiento de íos tubos de vapor, 
Suponga que la planta opera todos los días del ańo durante 10 h. 
Enuncie sus suposiciones. 




”1— 

10 cm 

lr * 


jĺ 


e = 0.8 
75°C 


Tubcdevaggi 


///// 


5 Ù C 
10 km/ti 

FIGURA P7-57 


7-58 Vuclva a considerar el problema 7-57. Parece haber cier- 
ta incettidumbre acerca de la temperatura promedio de las su- 
pcrFicics que rodean el tubo usada en los cálculos referentes a la 
radiación y se pide al lector que determine si produce alguna di- 
ferencia sígnifícativa en la transferencia de calor totak Repiía 
los cálculos para las ternperaturas promedio de ios alrededores 
y superficial de -20°C y 25°C, respectívamente, y determine el 
cambío en los valores obtenidos. 

7-591 Se hace un alambre de resistencia eléctrica de 1,5 kW y 
12 ft de largo de acero inoxidable (k — 8,7 Btu/h * ft - °F) con un 
diámetro de QA in, E) alambre de resistencìa opera en un medio 
a 85°E Determine la temperatura superftcial del alambre si se 
enfría mediante un ventilador qne sopla aire a una velocidad de 
20 ft/s. 



FIGURA P7-59I 


7-60 Los componentes de un sistema dectrónico están loca* 
lizados en nn ducto horizontal de L5 m dc largo cuya sección 
transversal es de 20 cm X 20 cm. No se admite que los compo- 
nentes que están en el ducto cntren en contacto direcio con el ai- 
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re de enfriamiento y. como consecuencia, se enfrían por medio 
de aire a 30°C que fluye sobre dicho ducto con una velocidad de 
200 m/min. Si la temperatura superíìcial del ducto no debe ex- 
ceder de 65°C, determine la potencia nominal total de los dispo- 
sitivos electrónicos que se pueden montar en el interior de él. 

Respuesta: 640 W 


Componentes 
electrónicos 
en el intcrior 



7-61 Repita el problema 7-60 para un lugar a 4 000 m de alti- 
tud donde la presión atmosférica es de 61.66 kPa. 

7-62 Un componente electrónico cilíndrico de 0.4 W con un 
diámetro de 0.3 cm y una longitud de 1.8 cm y que se encuentra 
montado sobre un tablero de circuito se enfría por medio de ai- 
re que fluye a través de él a una velocidad de 240 m/min. Si la 
lemperatura del aire es de 35°C. determine la temperatura su- 
perficial del componente. 

7-63 Considere un tanque de agua caliente de 50 cm de diá- 
metro y 95 cm de iargo, el cual está colocado sobre el techo de 
una casa. EI agua que se encuentra en su interior se calienta du- 
rante el día hasta 80°C mediante un colector solar de placa pla- 
na. Entonces, durante la noche, el tanque se expone al viento 
con una temperatura del aire de 18°C y una vclocidad promedio 
de 40 km/h. Estime la temperatura del tanque después de un pe- 
riodo de 45 min. Suponga quc la superficie del tanque está a la 
misma temperatura que el agua que se encuentra cn su interior 
y que el coeficiente de transfcrencia de calor sobre las superfi- 
cies superior e inferior es igual al correspondiente a la super- 
ficic lateral. 

Vuelva a considerar el problema 7-63. Mediante el 

software EES (o cualquier otro semejante), trace la 
gráfíca de la temperatura del tanque en función del tiempo de 
enfriamiento conforme éste varía de 30 min hasta 5 h, y discuta 
los resultados. 

7*65 Un tanque esférico de 1.8 m dc diámetro y de espesor 
despreciable contiene agua con hielo a 0°C. Sobre él fluye aire 
a 25°C con una velocidad de 7 m/s. Determine la razón de Ia 
transferencia de calor hacia el tanque y la rapidez a la cual se 
funde el hielo. E1 calor de fusión del agua a 0°C es de 333.7 
kJ/kg. 

7-66 Una botella cilíndrica de 10 cm de diámetro y 30 cm de 
altura conticne agua fría a 3°C. Se somete a la acción del vien- 
to, con una temperatura del aire de 27°C. Después de 45 minu- 


tos de enfriamiento se mide la temperatura del agua, la cual es 
de 11 °C. Si descarta los efectos de la radiación y la transferen- 
cia de calor desde las superficies superior e inferior, estime la 
velocidad promedio del viento. 


Flujo a través de bancos de tubos 

7-67C En el flujo a través de bancos de tubos, <,por qué el nú- 
mero de Reynolds se basa en la velocidad máxima en lugar de 
la velocidad uniforme de aproximación? 

7-68C En el flujo a través de bancos de tubos, ^de qué mane- 
ra varía el coeficiente de transferencia de calor con el número 
de filas en la dirección del flujo? ^Cómo varía con ese número 
en la dirección transversal para un número dado de filas? 

7-69 En una instalación industrial se va a precalentar el aire 
para la combustión antes de meterlo en un homo, por medio de 
agua caliente a 90°C que fluye por los tubos de un banco ubica- 
do en un ducto. EI aire entra al ducto a I5°C y 1 atm, con una 
velocidad media de 3.8 m/s, y fluye sobre los tubos en dirección 
perpendicular. E1 diárnetro exterior de los tubos es de 2.1 crn y 
se encuentran dispuestos en forma alineada con pasos longitu- 
dinal y transversal de S L = S r = 5 cm. Se tienen ocho filas en la 
dirección del flujo con ocho tubos en cada una de ellas. Deter- 
mine la razón de la transferencia de calor por unidad de longi- 
tud de los tubos y la caída de presión a través del banco. 

7-70 Repita el problema 7-69 para la disposición escalonada 
con S L = S T = 6 cm. 

7-71 Se va a calentar aire al pasarlo sobre un banco de tubos 
de 3 m de largo en el interior de los cuales se condensa vapor de 
agua a 100°C. EI aire se aproxima al banco en la dirección per- 
pendicular a 20°C y 1 aim, con una velocidad media de 5,2 m/s. 
E1 diámetro exterior de los tubos es de 1.6 cm y se encuentran 
dispuestos en forma escalonada con pasos longitudinal y trans- 
versal de S L = S T = 4 cm. Se tienen 20 filas en la dirección del 
flujo con 10 tubos en cada una de ellas. Dctermine a ) la razón 
de la transferencia de calor, b) la caída de presión a través del 
banco y c) Ia razón de la condensación del vapor en el interior 
de los tubos. 

7-72 Repita el problema 7-71 para la disposición de alineados 
con S Ĺ = S T = 6 cm. 

7-73 En una instalación industrial se usan gases de escape a 
1 atm y 300°C para precalentar agua, al pasarlos sobre un banco 
de tubos por los cuales fluye el agua a razón de 6 kg/s. La tem- 
peratura media de la pared de los tubos es de 80°C. Los gases de 
escape se aproximan al banco en la dirección perpendicular a 
4.5 m/s. E1 diámetro exterior de los tubos es de 2.1 cm y se en- 
cuentran dispuestos en forma alineada con pasos longiludinal y 
transversal de S Ĺ = S r = 8 cm. Se tienen 16 filas en la dirección 
dcl tlujo con ocho tubos en cada una de ellas. Mediante las pro- 
piedades del aire para los gases de escape, determine a) la razón 
de la transferencia de calor por unidad de longitud de los tubos, 
b) la caída de presión a través del banco y c) la elevación en la 
temperatura del agua que fluye por los tubos, por unidad de lon- 
gitud de éstos. 

7-74 Se va a calentar agua a 15°C hasta que llegue a 65°C al 
pasarla sobre un haz de varillas calentadoras de resistencia de 
4 m de largo y 1 cm de diámetro mantenidas a 90°C. E1 agua se 
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aproxima al haz dc varillas calentadoras en la dirccción perpcn- 
dicular a una velocidad media de 0,8 m/s. Las varillas se em 
ctientran dispuestas en forma alineada con pasos longitudinaJ y 
transversal de S Ĺ - 4 cm y S T — 3 cm, Determine eJ número N L 
de filas de varillas en ia dirección dei flujo necesario para lograr 
ìa elevación de lemperatnra indicada. 


Àgua 

I5°C 

0.8 m/s i = 4 cin | 


n ~o— 

- -é-—è~ 

FIGURA P7-74 


!^D= 1 cm 
T ; = 90 Ú C 
r 


-è- 


7-7S Se va a enfriar aire en la sección del evaporador de un re- 
írigerador, al pasarlo sobre un banco de tubos de &S cm de diá- 
metro exterior y 0.4 m de largo en el ìnterior, de los cuales se 
evapora el refrigerame a -20°C, El aire se aproxíma al banco en 
la dirección perpendicular a 0°C y i atm, con una velocidad me- 
dia de 4 ra/s. Los tubos se encuentran dispuestos en forma ali- 
neada con pasos longitudinal y transversal de S L = S T = 1.5 cm. 
Se tíenen 30 filas en la dirección dcì flujo con 15 tubos en cada 
una de eilas. Deiermine tf) la capactdad de refrigeración del sìs- 
tema y b) la caída de presidn a través del banco. 



0°C 


Rcífigemntc, - 20°C 


riGURA P7-75 


7-76 Repita el problema 7-75 si lo resuelve para la dísposi- 
ción en fonna escalonada con S L = S T = 1.5 cm y compare el 
rendimiento del evaporador para ambas disposiciones. 

7-77 Un banco consta de 300 tubos a una distancia de 6 cm 
entre las Iíneas centrales dc ctialesquiera de dos tubos adyacen- 
tes. Se aproxima airc al banco en la dirección perpendicular a 
20°C y ì atm, con una velocìdad medía de 6 m/s. Se tienen 20 
filas en la direccìón del flujo con 15 tubos en cada una de eflas, 
con una temperatura superficial promedio de 140°C Para un 
dìámetro exterior de íos tubos de 2 cm, determine el coefíden- 
te de transferencia de calor promedio. 

Tema especìal: Aisíamìento térmico 

7*78C ^Qué cs aislamiento térmico? ^Cuál es la diferencia de 
propósito quc existc entre un aislamiento térmìco, un aislador 
eléctrico y un aislador del son ìdo? 


7-79C ^Las supcrfícics aislantes frías ahonan energía? Expli- 
que. 

7-80C ^Qué es el valor R dcl aislamiento? ^Cómo se determi- 
na? ^Si se duplica el espesor dd aíslamiento plano se duplìcará 
su valor /?? 

7-81C ^En qué difieren el valor R de un aislamiemo y su re- 
sistencia térmica? 

7-82C [JPov qué la conductividad térmica dcl supcraislamien- 
to tìene órdenes de magnitud inferiores a los de las conductivi- 
dades térmicas de los aislamientos comunes? 

7-83C Alguien sugiere que una de ias funciones dcl cabello es 
aìslar la cabeza. ^Está de acuerdo el leclorcon esta sugerencia? 

7“84C Dé cinco razones diferentes para usar aislamiento en 
las ínstalaciones industriales. 

7-85C L Qué es el espesor óptimo del aislarriiento? ^Cómo se 
determina? 

7-86 ^CuáJ es el espesor del aislamiento plano R- 8 (en unida- 
des si) cuya conductividad térmica es de 0.04 W/m * D C? 

7-871 ^Cuál es el espesor del aislamíento plano R- 20 (en uni- 
dades inglesas) cuya conductividad térmícaes de 0.04 Btu/h - ft 
■ °F? 

7-88 Agua caììcntc a 1 1 0 Q C fluye en un tubo de hìerro fundi- 
do (k = 52 W/in 3 C) cuyo radio interiores dc 2.0 cm y espesor 
de 03 cm. El tubo se debe cubrir con aislamiento adecuado dc 
modo que la temperatura de la superficie exterior de este últiino 
no sobrepase de 30 CI C cuando la temperatura ambiente sea de 
22°C. Si los coeficientes de transferencia de calor en d interior 
y el exterior del lubo son h s — 80 W/m 2 - °C y h 0 = 22 W/m 2 ■ 
°C* respectívamente, determine el espesor del aislamiento de fí- 
bra de vidrìo (k — 0,038 W/m - C C) que es necesario inslalar so- 
bre eì tubo. Respueste: 1 .32 cm 

7 * 8!> m Vuelva a consíderar el problema7-88. Mediante el 
kSs software EES (o cualquier otro semejame), trace la 
gráfìca del espesor deí aislamiento en función de la températu- 
ra máxima de la superficie exterior del mismo en el rango de 
24 d C hasta 48 d C Discuta los resultados. 

7-90 /' "Tfe Considere un homo cuya temperatura promedio de 

<Sí£ v su superfície cxpuesta medida cs de 90 D C, cuando 
la íemperatura promedio del aire circundante es de 27 d C E1 
liomo tiene 6 ra dc largo y 3 m de diámetro. La planta opera 80 
h por scmana durante 52 semanas al ano. E1 lector debc aislarel 
horno mcdianie fíbra de vidrio (k^ = 0.038 W/m ■ °C), cuyo 
costo cs dc 10 ddlares/m 2 por cm de espesor, para los materia- 
les, más 30 dóìares/m 2 por mano de obra sin imporlarel espesor. 
Se estima que el coeficiente de transferencia de calor combina- 
do sobre la superficie exterior es h 0 ~ 30 W/m 2 * °C. En el hor- 
no se usa gas natural, cuyo costo unitaiio es de 0.50 dólar/therm 
de entrada (1 therm = 105 500 ki) y la eíiciencia de dicho hor- 
no es de 78%. La gerencia desea autorizar la ìnstalación del ais- 
lamiento más grueso (en cm enteros) que se pague por sí mismo 
(materiaJes y mano de obra) en un ano. Es decir, el costo total 
del aíslamiento debe ser aproximadamente igual a la eaída en el 
costo del combustiblc dcl horno durante un aho. Determine el 
espesor que debc usarse dcl aislamiento y el dinero que se va a 
ahorrar en un aho. Suponga que la temperalura superficial dd 
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homo y el coeficíente de tmnsferencia dc calor van a permane- 
cerconstantes. Raspuesta: 14 cm t $ 12 D50/ano 

7 -9 I Rc pi la e I prob lema 7- 90 para u na t emperaí u ra su perfici al 
de 75°C para el homo. 

7-921 Vapor de agua a 300 Q F tluye por un lubo de acero (k = 
S + 7 Btu/li - ft - °F) cuyos dìámetros interior y exterior son de 3.5 
in y 4.0 in, respectivamente, en un medio a 85°F. El tubo debe 
aíslarse con fibra de vidrio (k ~ 0.020 Btu/h - ft - a F) de I m de 
espesor y ios coeficientes de iransferencia de calor sobre las su- 
perfìcies imerior y exteriordeí tubo son de 30 Btu/h - h 2 ■ °F y 
5 Btu/h ■ ft 2 ■ °F, respectivamente. Se propone agregar otra capa 
de 1 in de espesor de aislamiento de fibra de vidrio sobre la 
existente, con d frn de reducir todavía más las pérdidas de calor 
y ahorrar energía y dinero. Ei eosto total del mievo aislamiemo 
es de 7 dólares por Ft de longitud dd utbo y el costo neto de! 
combustible que proporciona la energía del vapor es de 0.01 dó- 
tarporcada I 000 Btu ípur lo tanto, cada reducción en I 000 Btu 
en la pérdida de calor ahonrará a la planta 0*01 dolar). La políti- 
ca de la plama es instaurar medidas de conservaeión de la ener- 
gía que se paguen por sí mismas en dos ahos. Si supone una 
operación cominua {8 760 h/ano), determine si se justifica el 
aislatniento adicional que se propone. 

7-93 Bl sistema de plomerfa de una planta comprende una 
sección de un tubo de plástico (k - 0.16 W/m * °C), con diáme- 
tro interior de 6 cm y exterior de 6.6 cm, expuesto a! uìre am- 
biente* E! lector debe aislar este iubo con fibra de vidrio con 
camisa contra la intemperie (k — 0.035 W/m ■ °C) con el lìn de 
impedir la eongelacion deì agua dentro del tubo. La planta está 
cerrada los fines de semana duratue un periodo de 60 h y el 
ìigua dcntro del Lubo pemianece inmóvil durame ese periodo, 
La temperatura ambienle en la zona alcanza valores tan bajos 
como -10 D C en el inviemo y los fuerles vientos pueden causar 
que los coeficientes de transferencta de calor sean lan altos co- 
mo 30 W/m 2 ■ °C. Àsimismo, la temperatura del agua que está 
dentro del tubo puede estar tau fría como a 15 Q C y se empìeza a 
congdar cuando su temperatura cae hasta D°C. Sì descarta la re- 
sistencia a la convección dentro del tubo, determíne el espesor 
dei aìslamiemo que protegerá al agua comra la congelación en 
las peores condíciones. 

7-94 Repíta el problema 7-93 sí es admisìble que 20% del 
agua dentro del tubo se eongeie sin amenazar la seguridad. 

Respuesta: 27*9 cm 


Problemas de repasu 

7-95 Considere una casa que se mantiene a 22°C en todo mo- 
mento. Sus paredes tienen aislamiento con R-33% en unidades 
si (es decir, un valor Uk o resistencia térmica de 3*38 m ■ °CAV). 
Durante una noche fría de inviemo la temperatura exterior del 
uíre es de 6°C y un viento de 50 km/h sopla pamlelo a una pa- 
red de 4 m de alto y 8 m de largo de la casa. Sì cl coericicme de 
iransferenria de calor sobre la supcrficie interior de la parcd es 
de 8 W/nr ■ determine ía razon de ia pérdìda de calor por 
esa pared de la casa. Trace la red de resistencias térmicas y des- 
carte la transferencia de calor por radtación. 

Respuestai 145 W 

7-96 Eì motor de un automóvìl se puede considerar como im 
bloque rectangular de 0.4 m de alto, 0,60 m de ancho y 0.7 m de 


largo, La superficie infcrior del bloque está a una temperatura 
de 75°C y liene una emisívtdad de 0.92. EI airc amblentai está a 
5°C y la supeificic del camino cstá a 10°C. Dcterniine la razón 
de la transferencia de calordesde la superfícic Lnfcrior del blo- 
que del motor, porconvección y radiacìón, cuando el automóvil 
viaja a una velocidad de 60 km/h* Suponga quc el fíujo cs tur- 
bulemo sobre toda la superftcie debido a la agitación constante 
de! bloque* /,G>mo resultará afectada la transferencia de calor 
cuando se ha fonnado una plasta de mugre de 2 mm de espcsor 
(k — 3 W/m ■ °C) como resultado de la suciedad y d accite 
acumulados con el transcurso del tiempo? Suponga que la tem- 
peratura del metal debajo de la plasta todavía e*s de 75 °C* 



10°C 


FIGURA P7-96 

7-971 El eompartimíento de pasajeros de una camioneta pc- 
quena que viaja a 60 mph se puede considerar como una caja 
rectangular larga de 3*2 ft de allo, 6 ft cle ancho y 11 ft de largo 
ciiyas paredes líenen un valor dc aíslamíento de R-3 {es decir, 
una razón del espesor de parcd con respecto a la conductividad 
térmica de 3 h ■ ft 2 - °F/Blu). El interior de la camioneta se man- 
licnc a una temperaiura promedio de 70 C F durantc im viaje en la 
noche ? mìentras la temperatura del aire cn cl extcrior es de 90 q F. 

E1 coeficiente de transferencia de calor promedio sobrc las 
superficies interiores de la camioneta es de 1.2 Btii/h - ft 1 ■ °F* 
Se puede suponer que el aire que lluye sobre las sdperficies ex- 
teriores es turbulento debído a la vibración intensa que se liene, 
y el coeficiente de transferencia de calor sobre las superfícies 
frontal y posterior se puede tomar como igual al de la superficie 
superior. Si descarta cualquier ganancia o pérdida de calor por 
radiacíon, determine la razón dc la transferencía de calor del 
alre ambiente haeia la camioneta. 

*— Áire 



7-98 Considere una casa que se mantiene a una temperaiu- 
ra constante de 22°C* Una de sus paredes ttene tres ventanas de 
vidrio de una sola hoja, de 1.5 m de alto y 1 *8 m de largo* E1 vj- 
drìo (k = 0.78 W/m ■ °C) tíene 0.5 cm de espesor y el coeficien- 
te de transferencia de calor sobre su superficie Ìnterìor es de 
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8 W/rrr ■ °C Ahora empìezan a soplar vientos a 35 kni/h para- 
lelos a la superftcie de esta pared. Si la temperatura del aire en 
eì exteríor es de -2°C, determíne la razón de la pérdida de calor 
a través de las ventanas de esta pared. Suponga que la transfe- 
rencia de calor por radiación es despreciable. 

7-99 Considere una persona que trata de mantenerse ffesca en 
un día ealientc de verano al encendcr un ventilador y exponer su 
cuerpo al flujo de aire. La temperatura del aire es de 32 D C y el 
ventilador lo impulsa a una velocidad de 5 m/s, Las superfícies 
circundantes están a 40 D C y la emisividad de la persona se pue- 
dc tomarcomo 0.9. Si dicha persona trabaja ligera y genera ea- 
lor sensible a razón de 90 W t determine la temperatura 
promedio de ìa superficie exterior (piel o ropaj de ella. El cuer- 
po humano promedío se puede considerar como un cilindro de 
30 cm de diámetro con un área superficìal expuesta de 1.7 mL 
Respuesta: 36,2 C C 

7- 100 Cuatro transistores de potencia, que dísipan 12 W de 
potcncia cada uno, están monlados sobre una placa vertícal del- 
gada de aluminio (k — 237 W/m * °C) que tiene un tamano de 
22 cm X 22 cm. Ei calor generado por los transistores se va a 
disípar por ambas superftcíes de la placa hacia el aire circun- 
dante que está a 20°C, el eual se sopla sobre dicha placa por me- 
dio de un ventílador, a una velocidad de 250 m/mim Se puede 
suponer que toda la placa es casì tsoténmca y el àrea superfícial 
expuesta del transistor se puede tomar como ìgual al área de su 
base + Detemiine la temperatura de la placa de aluminio. 

7-101 Se usa un tanque esférico con un diámetro intemo de 
3 m y hecho de acero inoxidable (£ = 15 W/m ■ °C) de 1 cm 
de espesor para almacenar agua con hielo a 0 Ú C. E1 tanque está 
ubicado cn cl cxterior a 30°C y está sujeto a víentos de 25 km/h, 
Si todo cl tanque de acero está a 0°C y, por lamo, su resistencia 
tériTuca es despreciable, detemiine a) la razón de la ti ansferen- 
cia de calor hacia el agua con hielo que está en el tanque y 
/;) la cantidad de hìclo a 0°C que se funde durante un perìodo de 
24 h. E1 caíor de fusión del agua a la presión atmosférica es 
h if = 333.7 kJ/kg, Descarte cualquier transferencia de calor por 
radìación 



7-1031 Un transístor con una altura de 0.25 in v un diametro 
de 0,22 m está montado sobre un tablero de eircuito. E1 transis- 
tor se enfría por aire que fluye sobre él a una velocidad de 500 
ft/min, Si ìa temperaturade ese aire es de 120°F y la temperatu- 
ra de la cubierta del transistor no debe sobrepasar 180°R deter- 
miiie Ia cantìdad de potencia que puede disipar este transistor 
con segurídad. 


Aíre, 500 ft/min 
!20°F 

IIIUil 


Transistur 
de potencia 
T <V80 C F 


0.22 in 


0,25 Ìn 


FIGURA P7-103I 


7-104 E1 techo de una casa consta de una losa de concreto (k 
= 2 W/m ■ °C) de 15 cm de espesor, 15 m de ancho y 20 m de 
largo. E1 coefíciente de transferencia de calor por convección 
sobre la superficie interior dcl tccho es dc 5 W/m 2 - °C. En una 
noche clara de inviemo se informa que el aire ambiente está a 
10°C, en tanto que la temperatura del cielo nocuirno es de 100 
K. La casa y las superficìes imeriores de la pared se mantienen 
a una temperatura constante de 20°C. La emisividad de las dos 
superficies dd techo es 0.9. Si considera tanto la transferencia 
de calor por radiación como por convección, determinc la razón de 
la transferencia de calor a través del techo cuando sobre éste so- 
ple vieuto a 60 km/h. 

Si Ìa casa se calienta por mcdio de una chimenea en la que se 
quema gas nalural con una efíciencia de 85%, y el precio del 
gas natural es de 1.20 dólares/termia, determine la pérdida de 
dinero a través del techo esa noche durante un periodo de 14 h. 

Respuestas: 28 kW, 18.9 dólares 




7-102 Repiia el problema 7-101 si La superficìe interior del 
tanque está a 0°C pero considere ta resistencia térmica del pro- 
pio tauque y la transferencia de calor por radiación. Suponga 
que la temperatura superficial promedio de los alrededores para 
el íntercambio por radiación es dc 25 °C y que la superfície ex- 
terior del tanque tiene una emisividad de 0.75. 

Respuestas: a) 10 530 % b) 2 727 kg 


FIGURA P7-104 

7-105 Vapor de agua a 250°C fíuye en im tubo de acero inoxi- 
dable (k = 15 W/m ♦ °C) cuyos diámetms inlerior y exterior son 
de 4 cm y 4.6 cm, respectivamente. EI tubo está cubierto con 
aislamiento de lana de vidrio (k = 0.038 W/m ■ Q C) de 3.5 cm de 
espesor cuya superficie exlerior liene una emisivìdad de 03, Se 
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pierde caJor haeia el aire v las supertlcies circutidantes que están 
a 3 Q C por convección y radiación. Si el coeficiente de transfe- 
rencia de calor en el ìnterior del tubo es SO W/m 2 * C C, determine 
Ìa razón de la pérdida dc calor del vapor por unidad de longitud 
del tubo, cuando el aire fluye a través de éste a 4 m/s + 

La temperatura de ebuilicián del nitrógeno a la presión 
atmosférica al nivel del mar (una presión de 1 atm) es de 
”196 Q C. Por lo tanlo. el nitrógeno es de uso comun en los estu- 
díos científícos a baja temperamra. ya que la tcmpcraLura del ni- 
trógeno líquido en un tanque abìerto a la atmósfera permanecerá 
constante a -I96 Q C hasta que se agotc. Cuaiquier transferen- 
cia de calor hacia el tanque tendrá como resultado la evapo- 
ración dc algo del nilrógeno tíquido, el cual tiene un ealor de 
vaporizacídn de 19S kJ/kg y una densidad de 810 kg/m 3 a I atm. 

Considere un tanque esférico de 4 m de diámelTO que cstá ini- 
eialmente lleno con nitrógeno líquido a 1 atm y -I9ó°C. E1 lan- 
que está cxpuesto al aire ambicnte a 20°C y a vientos de 40 
km/h. Se observa que la temperatura del tanque esférico de cas- 
co delgado es casa la misma que la dd nitrógcno que está en su 
interior. Sí descarta eualquier intercambio de calor por radía- 
ción, determine !a razón de la cvaporación del nitrógeno Jíqui- 
do en d tanque conio resullado de la transferencia de calor dd 
aíre ambiente, si ci lanque a) no está aislado, b) está cubierto 
con aislamiento de fibra de vidrio (k ~ 0,035 W/m ■ °C) de 5 
cm de espesor y c) está cubierto con superaislamiento de 2 cm 
de espesor que tiene una conductividad térmica efectíva de 
0*00005 W/m - °C. 


ventìlador, a una velocídad de corriente librc de 300 m/min. Dc- 
termine las temperaturas sobre los dos lados de! tablero. 

7-1091 Ofej Se sabc bicn quc el aire frío se sientc mucho más 
<.«>> helado cuando sopla el viento debido al “efecto 
de enfriamìenltC de este último. Este efecLo se dcbe aJ aumento 
en el coeficiente de transferencia de caíor por convección aJ au- 
mentar las velocidades del aire. La temperamra equìvaìeme por 
enfriamìento dehido al viento^ en °F T se expresa por (ASHRAE 
Handbook of Fundamentah de 1993, Atìanta, GA, pág. 8J5) 

= 91.4 - (91.4- 7- raMàUe )(0.475 - 0.0203V+ 0.304 y/V) 

dondc V es la velocidad del vienio en mph y cs la 

temperatura del aire ambientc, en a F, en aire en calrna, Ja cual se 
tomacomo la del aire con vientos ligeros avelocidades hastade 
4 mph. La consíante 91.4°F que aparecc en la ecuación ames 
dada es la Lemperatura mcdia dc la picl de una persona en re- 
poso en un medio confortable. E1 aìre en movimìento a una tem- 
peratura T ámhien t!í y velocidad V se sentirá tan frío como el aire en 
calrna a una temperatura 7^^, La ecuaeión anterior es válìda 
para vientos hasta de 43 mph. Los vientos con vdocidades ma- 
yores producen un pequeho efecto adicìonal de enfriamiento. 
Detennine ia temperatura equìvalente por enfriamiento debido 
al viento de un medio a Ì0°E a velocidades del viento de 10, 20, 
30 y 40 mph. La eame expuesta se puede congdar en menos de 
un mtnuto a uua temperatura por debajo de — 25 P F en tiempo 
calmado, i.Una persona necesita preoeuparse por esta posibili- 
dad en alguno de los casos antes mcncionados? 



Vypor de N ? 


40 tin/h 


FIGURA P7-106 


Aislumiento 


7-107 Repita el problema 7-106 para oxígeno líquído, el cual 
tiene tma temperatura de ebullicíón de — 183 Ú C, un calor dc va- 
porización de 213 kJ/kg y una densidad de l 140 kg/m^ a una 
presión de I atm. 

7-10H Un tablero de circuito de 0.5 cm de espesor, 12 cm de 
altura y 18 cm de largo aloja 80 chips lógicos muy cercanos 
entre sí sobre uno de sus lados; eada chip disipa 0.06 W. E1 
lablero está Impregnado con empaste de cobre y tiene una con- 
ductividad témiica efectiva de 16 W/m - °C. Todo el ealor genc- 
rado en los chips es conducído a través del tablero y se disipa 
desde la parte posteríor de éste hacia el aire ambiente que está a 
30°C, el cual es forzado a fluir sobre la supcrlìcic mediante un 


7-1101 Vuelva a considerar el problema 7-109L Me- 

dìante el software EES (o cualquier otro seme- 
jante), traee gráficas de las temperaturas equivalentes por 
enfriamiento debido al viento, en Q F, en función de la velocidad 
del viento en el rango dc 4 mph hasta 100 mph, para tcmperatu- 
ras ambíente de 20 Q F, 40° F y 60° R Discuta los resultados. 



V iemos 
40°F 
35 


FtGURA P7-109I 
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7-111 Fluye aìre a 15°C, 1 atm y a ima velocidad de 3 + 0 rn/s 
sobre una placa de 03 m de ancho que está a 65°C. Calcule las 
cantidades siguientes en jc — 03 m y X = x a : 

a ) E1 espesor de la capa limite hidrodinániica, m 

h) Ei coeficiente local dc fricción 

c) EÌ coeficiente promedio de fiicción 

d) E1 esfuerzo corrantc local debído a la rriccìón, N/m : 

e) La fuerza totai dc arrasire, N 

/) EJ espcsor de la eapa límite térmica, m 

g) El coefìciente iocal de transferencia de calor por convec- 
dón, W/m 2 - °C 

k) E1 coefieiente promedio de transferencia de calor por con- 
veceìón, W/m 2 ■ °C 

ì) La razón de ia transferencìa de calor por convección, W 

7« 112 Fluye aceiie a 60 C C y a una vclocidad de 20 cm/s, sobre 
una placa plana de 5.0 m de largo y L0 m de ancho mantenida 
a una temperatura constante de 20°C. Detennine la razón de la 
transferencia de calor del aceite a la placa si las propiedades 
promedio del aceite son: p = &80 kg/m 3 , p, = 0.005 kg/m ■ s, k 
= 0.15 W/m ■ K y c p = 2.0 kJ/kg - K. 

7-113 Se enfffa una esfera pequena de plomo, cnyo diámetro 
es dc 2.0 mm, desde una lemperatura promedio de 200°C hasta 
40°C, dejándola caer deutro de una columna alta llena con aire 
à 27°C y 101.3 kPa + Se puede suponer que la vclocidad Lcrmìnal 
( V) de la esfera se alcanza con rapidez, de tal forma que la cafda 
eompleta de ésta ocurrc a velocidad constante, la cual se calcuìa 
a partir de 




" 3(g ~ PùJVg 

* CpPúrfAp . 


cn donde \J — volumen de la esfera, g = 9.81 m/s 2 , p ajre = den- 
sidad del aire (138 kg/m 3 ), C D - coeficiente de arrastre (dado 
como 0.40) y A fJ = área de proyección de la esí'era (7rD 2 /4). 

Las propiedades dcl plomo son p — 11 300 kg/m 3 ), k — 33 
W/m ■ K y Cp = 0.13 kJ/kg ■ K. 

£?) Estime la velocidad temiinaJ (V ( ) de la esfera. 

b) Calcule el eoeficientc de transferencia de calor para la es- 
fera de piomo a su temperatura media. 

c) Calcule la altura de la columna para el enfriamìento indi- 
cado dc la esfera de plomo, 

7-114 Repita el problema 7-113 para una esfera con un 
dìámetro de 5 mm. 

7315 Diez chips cuadrados de silicio de 10 mm de lado están 
montados en una sola fila sobre un tablero elcctrónico quc está 
aislado cn su cara inferior. La superficie superior se enfría me- 


diante aire que ÍTuye paraleJamenie a la fíla de chips con = 
24°C y V = 30 m/s. Los chips intercambian calor por radiación 
con \o% alrededores que están a ^aíred — — 10 C C La emisividad de 
los chips es 0.85. Cuando están en uso, la misma potencia eléc- 
trica se disipa en cada chip. La temperatura máxima admisible de 
ìos chips es de 10Q C C. Suponga que la temperatura es unifonne 
dentro de cada chip, no se tiene transferencia de calor entre chips 
advaceníes y es la nrusma en toda la extensión del atTeglo, 

a) iQué chip alcanza la temperatura estacionaría mas alta de 
operación? ^Por qué? 

h) Determine la potencia eléctrica máxima qiie pnede ser 
disipada por cada chip. 

c) Determine la temperatura del quinto chip en la dirección 
del flujo de aire. 

d) Considcre dos csquemas dc enfriamíento: uno usado cn 
los incisos a), h) y c ), con el flujo de aire paralelo al arre- 
glo (flechas de lfnea continua), el otro con el llujo normal 
a él (flechas con Ifnea punieada). ^Qué esquema es más 
eficiente desde el punio de vista del enfriamiento? ^Por 
qué? ^Qué otra(s) diferencia(s) entre los esquemas consi- 
deraría usted aì elegir uno de ellos para una aplicadón 
práctíea? 

7-116 Se usa un arreglo de elementos eìéctricos de calen- 
tamiento en un calefactor de ducto de aire, como se muestra en 
la figura P7-116, Cada elemento tiene una longìtud de 250 mm 
y una temperatura superficial Liniforme de 350°C, A.l ealefactor 
entra aire atmosférico con una vclocidad de 12 m/s y una tcm- 
peratura de 25°C Determíne la razón toial de transferencia de 
calor y la temperatura del aire que sale del calefactor, Desprecie 
el cambio en las propiedades del aire como resultado del cam- 
bio en la temperatura a lo largo del calefactor. 
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Probleinas de examen de fundamenios rie ingeníería (Fl) 

7- 1 !7 Para el ílujo lamínar a lo laigo de una placa plana T se 
esperaría el coefìcìente local más grande de transferencia de 
calor por convección para Ìos mismos números de Rcynolds y 
de Prandtl cuando 

a) Se mantenga la misma lemperatura sobre la superficie 
h) Se mantenga el mismo flujo de calor sobre la superfìcíe 

c) La placa tenga una sección no calentada 

d) La superficie de la placa esté pulida 

e) Ninguna de las anteriores 

7- li8 Fluye aire a 20°C y a una velocidad de5 m/s sobre una 
superfìcie de una placa de 4 m de largo y 3 m de ancho cuya 
temperatura es de 80X + La longitud de la superficìe para la cual 
el flujo se mantiene laminar es 

íí) L5 m b) L8 m c) 2.0 m 

d) 2*8 m e) 4*0 m 

(Para el aire T use k = 0.02735 W/m ■ °C T Pr = 0*7228, v — 

L79S X I0 -5 m 2 /s) 

7-! 19 Fluye aire a 20°C y a una velocidad de 5 m/s sobre una 
superficie de una placa dc 4 m de largo y 3 m de ancho cuya 
temperatura es de 80°C. La razón de la transferencia de calor 
desde la regíón de flujo lamimu- de la superfìcie es 

à) 950 W b) 1037 W c) 2074 W 

d) 2640 W e) 3075 W 

fPara el aìre, use k = 0.02735 W/m ■ °C, Pr - 0.7228, j/ = 
L798 X 10- 5 m : /s) 

7-!2(í Fluye aire a 20°C y a una veloctdadde 5 m/s sobre una 
superficie de una placa de 4 m de largo y 3 m de ancho cuya 
temperatura es de S0°C* La razón de la transferencia de calor 
desde la superfície es 

a) 7383 W b) 8985 W c) 11 231 W 

d) Ì4 672W e) 20 402 W 

(Para el aire, use k = 0.02735 W/m ■ °C, Pr = 0,7228, p = 
1.798 X 10‘ 5 m 2 /s) 

7' J 2! Fluye aire a 15°C y a una velocidad de 3.5 m/s sobre 
una placa plana sujeta a un flujo uniforme de calor de 300 
W/mL La temperatura superficial de la placa a 6 m del borde 
delantero es 

a) 164°C b) 68,3 tí C c)48*l°C 

d) 46.8°C e) 37*5°C 

(Para el aire* use k = 0.02551 W/m ■ D C, Pr — 0.7296, v = 
1.562 X l0- 5 nr/s) 

7 122 Fluye agua a 75 X y a una velocidad dc ì .5 m/s sobre 
una superficie de una pìaca de 2 m de largo y 2 m de ancho cuya 
temperatura es de 5 D C. La fuerza tolai de ajTástre que actua so- 
bre la placa es 

a) 2*8 N b) 12.3 N c) 13.7 N 

d) 15*4 N e) 20,0 N 

(Para el agua, use v = 0*658 X I0~ 5 m 2 /s, p = 992 kg/m 3 ) 

7-123 Fluye aceite de motor a 105 D C y a una veloctdad de 1*5 
m/s sobre la superficie de ima placa plana cuya temperatura es 
de I5 D C. La liierza local de arrastre por unidad de área de la su- 
perftcie, a 0.8 m dcl borde ddantero de ia placa, es 


a) 21.8 N/m 2 b) 14.3 N/m 2 c) 10.9 N/m 2 

d) 8.5 N/m- e) 5.5 N/m 3 

(Para cl aceite, use v = 8.565 X lO^ 5 m : /s, p = 864 kg/m 3 ) 

7-124 Fluye aire a 25°C y a una velocidad de 4 m/s sobre tin 
tubo liso de 5 cm de diámefro y 1.7 m de largo* Un refrígerante 
a 15°C fluye dentro del tubo y la temperatura de la superftcie de 
éste es esencialmente la misma que la del refrigerame que está 
en su interior. Las propiedades del aire a la temperaíura prome- 
dio son k = 0.0240 W/m ■ °C, Pr = 0.735, v = L3S2 X 10' 5 
m 2 /s. La razón de la transferencia dc calor hacia el tubo es 

a) S6W í?) 419 W c) 4S5 W 

d) 547 W è) 610 W 

7« 125 Fluye aire a 25°C y a una velocidad de 4 m/s sobre un 
tubo lìso de 5 cm de diámetro y I 7 m de largo. Un refrigerante 
a - I5°C fluye dentro del tubo y ia temperatura de la superficie 
de éste es esencialmente la misma que la del refngerante que 
está en su interior. La fuerza de arrastre ejercida sobre el tubo 
por el aire es 

a) 0,4 N b) 11 N c) 8,5 N 

á) 13 N e) 1S N 

(Para e! aíre use v = 1*382 X 10" 5 m 2 /s, p = 1*269 kg/m 3 ) 

7-126 Fluye agua de la cocina a 10°C y a uua velocidad de Lí 
m/s sobre un tubo de 10 cm de diámetro, Àgua geotérmica entra 
al rubo a 90°C a razón de 1.25 kg/s. Para fínes de cálculo, se 
puede suponer que la temperatura de la superfìcie del tubo es de 
70°C. Sí el agua geotérmica debe salir del tubo a 50°C, la krn- 
gitud requerida de este lubo es 

w) Um b) 1.8 m c) 2*5 m 

d) 4.3 m e ) 7.6 m 

(Para las dos corrientes de agua, use k = 0*631 W/rn ■ Q C, Pr 
= 4032, ^ = 0.658 x lft -6 m 2 /s y = 4179 J/kg ■ °C) 

1121 Fluye aire ambiente a 20°C y a una velocidad de 2,5 
m/s sobre un objeio esférìco caliente de 30 cm de diámetro. Si 
la temperatura promedio de la superficie del objeto es de 200°C, 
el coefìciente promedio de transferencia de calor por convec- 
cion en este proceso es 

a) 5,0 W/m ■ °C fr)6,l W/m ■ °C 

c) 7,5 W/m - °C d) 9*3 W/m ■ °C 

e) 11*7 W/m ■ °C 

(Para el aire, use k = 0.2514 W/m - °C* Pr = 0.7309, v = 
L5I6 X 10 -5 mVs, ^ = L825 X 1Q -5 kg/m - s, p s = 2.577 X 
10 - 5 kg/m ■ s) 

7-128 Fluye viento a 30°C y a una velocidad de 25 km/h so- 
bre un tanque esférico de 0,5 m de diámetro que contjene agua 
con hieìo a Q C C* Sí el tanque está reeubierto con una capa deL 
gada de un material dc aíta conductividad térmica, la rapidez 
con la que se derrite el hielo es 

a) 478 kg/li b) 6.15 kg/h c) 7.45 kg/h 

d) lL8kg/h e) 16.0 kg/h 

(Tome h íìt — 3337 kJ/kg y use lo siguìente para el aire k = 
0*02588 W/m - D C t Pr = 0*7282, v = 1.608 x 10 -5 m a /s f fi* = 
! *872 X )0" 5 kg/m ■ s» fi s = 1729 X lCr 5 kg/m ■ s) 

7-129 Fluye aire (k = 0.028 W/m - K* Pr = 07) a 50°C y eon 
una vclocidad tal que el ntlmero de Reynolds al final de la placa 
es 10 000 a lo largo de una placa plana de ! m de longitud cuya 
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temperatura se mantiene a 20°C. La transferencia de calor por 
unidad de ancho entre la placa y el aire es 

á) 20 W/ra b) 30 W/m c J 40 W/m 

d) 50 W/m e) 60 W/m 

7*130 Fluye aire (Pr = 0,7, k = 0.026 W/m ■ K) a 200 C C a 
través de tubos de 2 em de diámetro cuya temperatura supertl- 
cial es de 50°C, con un mímero de Reynolds de 8000. La corre- 
lación de La Iransferencia de calor por convección de Churchill 
y Bernstein para el núntero promedio de Nusselt en esta 
situación es 

ki ^, 0.62 Re 0S Pr°* J 

Nu = 0 3 H -—- — ■ - — 

[1 + (0.4/Pr) 067 ! 023 

E1 tlujo promedio de calor en este caso es 

a) 8.5 kW/m 2 b) 9.7 kW/m : c) 10.5 kW/m 2 

d) 12.2 kW/m 2 e) 13.9kW/m 2 

7-131 Jakob sugiere que se use ìa siguiente correlación para 
tubos cuadrados sumergidos a un fJujo caizado de Iíquido: 

Nu =0.102 Re 0 - 625 Pr í/3 

Fluye agua (/: — 0.61 W/m - K. Pr = 6) alrededor de un lubo 
cuadrado de 1 cm de lado, a un número de Reynolds de 10 000. 
E1 coeficìente de transferencia de calor por convección es 

a) 5.7 kW/m 2 - K b) 8.3 kW/m 2 ♦ K 

c) 11.2 kW/m : ♦ K d) 15.6 kW/m 2 ♦ K 

e) 18.1 kW/m 2 ♦ K 

7-132 Jakob sugiere que se use la siguiente correlación para 
tubos cuadrados sumergidos a un flujo cruzado de Iíquido: 

Nu = 0.102 Re 0 * 75 Pr iy3 

Fluyc agiia (k = 0.61 W/m ♦ K. Pr — 6) a 50 Ó C alrededor de 
un tubo cuadrado de ì cm de lado. a un número de Reynolds 
de 10 000 y una temperatura en la superficie de 75 °C. Si el tubo 
tiene 2 m de longitud, la razón de la transferencia de calor entre 
el tubo y el agua es 

a) 6.0 kW b) 8.2 kW c) 11.3-kW 

d) 15.7 kW £$.'18.1 kW 


Problemas de riiseno y ensayo 

7-133 En promedio, las casas superaisladas usan sólo 15% 
del combustible requerido para calentar la casa convencio- 
nal del mismo tamano construida antes de la crisis energética dc 
la déeada de 1970. Escríba un ensayo sobre las casas supcrais- 
ladas e identífique las características que las hacen tan efìcien- 
tes cou respecto a la energía. así como los problcmas asociados 
con ellas. ^Ptensa el lector cjue las casas superaisladas serán 
económicamente atractivas cn la zona donde vive? 


7-134 Conduzca este experimento para determinar el coefi- 
ciente de pérdida dc calor de la casa o apartamento donde víve, 
en W/m ♦ °C o Btu/h ♦ ft ♦ °F. En primer lugar asegdrese de que 
las condiciones en la casa son estacionarias y que ésta se en- 
cuentra a la temperatura fijada en el termostato, Use un termó- 
metro para exteriores con el fin de monitorear la temperatura 
fuera de la casa. Una noche, mediante un reloj o un cronómetro, 
determine cuánto tiempo estuvo encendido el calentador duran- 
te un periodo de 3 h y la temperatura promedio en el exterior du- 
rante ese periodo. A contínuación, medíante la salida nominal de 
calor de su calentadoi; determine la cantidad de caJor suminis- 
trado. Asimismo, estime )a cantidad de generación de calor en la 
easa durante ese periodo, observando el número de personas, el 
“wattaje" total de las luces que estuvieron encendidas y el calor 
generado por los aparatos y equipo domésticos. Con esa infor- 
mación, calcule la razón promcdio de pcrdida de caior de la casa 
y el coeficiente de pérdida de calor. 

7-135 La decisión de invertir o no en una medida de ahorro 
de energía se toma sobre la base del tiempo para que se pague 
por sí misma en ahorros de energía proyectados (y T por consi- 
guiente, costos). La rnanera más fácil de tomar una decisíón es 
calcular el periodo simple de recupcración de la inversión, sim- 
plemente al dividìr d costo dc insialacìón de la medida entre los 
ahorros anuates en costos y compararlos con el tiempo de vida 
de la insialación. Este procedimiemo resulta adecuado para pc- 
riodos cortos de recuperación (menos de 5 ahos), en economías 
estables con tasas bajas de ínterés (por debajo de 10%), ya que 
et error que se comete no es más grande que las incertidumbres. 
Sin embargo, si el periodo de recuperación es largo, puede ser 
necesario considerar la tasa de interés, si se va a pedir prestado 
el dinero, o la tasa de recuperación, si el dínero se invierte en 
alguna otra parte, en lugar de la medída de conservación de 
la energía. Por ejemplo, un periodo simple de recuperación de la 
inversión de cinco anos corresponde a 5.0, 6.12, 6.64, 7.27, 
8.09, 9.919, 10.84 y 13.91, para una tasa de interés (o de recu- 
peración sobre la Ìnversión) de 0, 6, 8, 10, 12, 14, 16 y 18%, 
respectivamente. À1 averiguar las rclaciones apropiadas en los 
libras de ingeniería cconómica, determinc los periodos dc recu- 
peracion para las tasas de interés antes dadas, conespondicntes 
a periodos simples de recuperación de 1 a 10 afíos. 

7-136 Gbtenga información acerca de la congelación y las 
condiciones cn las quc ocurre. Con Ìas relaciones del problema 
7-1091, prepare una iabla que muestre cuánto tiempo pueden 
permanecer las personas en clima frío y con viento, para tempe- 
raturas y veìocidades de viento específtcas, antes de experimen- 
tar congelación, 

7-137 Escriba un artíctilo sobre el enfriamiento por convec- 
ción forzada con aire, hebo, agua y un Iíquido dieléctrico, Dis- 
cma las ventajas y desventajas de cada fluido en la transferencia 
de caloi*. Explique las circunstancias en las que cierto fluìdo se- 
ra el más apropiado para la tarea de enfríamiento. 
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CAPITULO 


CONVECCIÓN INTERNA 
FORZADA 



E n las aplicaciones de calentainiento y enfriamiento, es común el nso del 
flujo de líquido o gas a través de tubos y ductos. En ellas, se fuerza al flui- 
do a despiazarse por medìo de un ventilador o bomba por un tramo de 
tubo o ducto que es suficientemente largo como para realizar la transferencia 
deseada de calor. En este capítulo, se pone atención particular en la determi- 
nación dei factor de fricción y del coeficiente de conveeción , ya que están rela- 
cionados en forma directa eon la caída de presión y con la razón de la 
transferencìa de calor , respectivamente. Ásí, estas cantidades son usadas para 
determinar la necesidad de poteiicia de bombeo y la iongitud requerìda del tubo. 

Se tiene una diferencia fundamental entre los flujos intemo y externo. En el 
flujo externo , considerado en el capítulo 7, el tluido tiene una superficie libre 
y, como consecuencia, la capa límìte sobrc la superficie del cuerpo sóiido 
puede crecer en forma tndefinida. Sin embargo, en el fíujo interno, el fluido 
está confinado por complelo por las superficies interiores del tubo y 3 por con- 
siguiente, existe un límite en el crecimiento posible de la capa límìte. 

Se inicia este capítulo con una descripción física general de) fltijo interno, 
así como de la velocidad promedio y la temperatura promedio, Se continúa 
con ía discusion de las longitudes de entrada, hidrodìnámìca y térmica, el 
flujo en desarrolío y el fìujo completamente desarrollado . A continuación, se 
oblienen los perfiles de velocidad y temperatura para el flujo laminar comple- 
tamente desarrollado y se desarrollan relaciones para el factor de frìcción y el 
número de Nusselt. Por ultimo, se presentan relaciones empíricas para los ílu- 
jos en desarrollo y completamente desan'ollado, y se dcmuestra su aplicación. 

OBJETIVOS 

Cuando el lectortermíne de estudiar este capítulo, debe ser capaz de; 

■ Obtener la velocìdad promedio a partir de un conocimieito dei perfìl de velocidad, así 
como ia temperatura promedio a partir de un conocimiento del perfil de temperatura, 
en el flujo ìnterno 

■ Tener una comprensión vísual de las dìferentes regiones del fiujo, en el flujo interno: la$ 
regiones de entrada y de flujo completamente desarrallado; asìmismo, calcular las lon- 
gitudes de entrada hidrodìnámìca y térmica 

■ Analizar el calentamiento y el enfriamiento de un fluido que se desplaza en un tubo, en 
condiciones de temperatura de superficie constante y de flujo constante de calor en la 
superficie, asícomotrabajar con Ea diferencia media logarítmica de temperatura 

■ Obtener relaciones analítícas para el perfil de velocìdad, la caída de presión r el factor 
de fricción y el número de Nusselt, en el flujo lamínar completamente desarrollado, y 

■ Determínar el factor de fríccíón y el numero de Nusselt en el flujo turbulento compieta- 
mente desarroílado, con la aplicacíón de relacíones empíricas, y calcular la caída de 
presíón y la razón de la transferencia de calor. 
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TRANSFERENCIA DE CALOR Y MASA 


8-1 INTRODUCCIÓN 




1.2 atm 


FIGURA 8-1 

Los tubos circulares pueden soponar 
grandes diferencias de presión entre el 
interior y el exterior sin sufrìr distorsión, 
pero los tubos no eìrculares no + 



FIGURA 8-2 

La velocidad promedio V pwm se defme 
como la magnitud promedio de ìa 
veloeidad a través de una sección 
transversaL Para el flujo laminar 
compietamente desanollado en tubos, 
es la mitad de la velocidad 
máxima. 


Los términos tubo , ducto y conducto suelen usarse en forma intercambiable 
para los tratnos de flujo. En general, los tramos de flujo de sección transversal 
circular son nombrados tubos (en espeeial cuando el fluido es un líquido), y 
los tramos de flujo de sección transversal no circular, ductos (en especial 
cuando el fluído es un gas).* 

Es probable que el lector haya advertido que la mayor parte de los fìuidos, en 
especial los líquidos, se transportan en tubos circulares. Esto se debe a que los 
tubos con una sección transversal circular pueden soportar grandes diferenciíts 
de presión de adentro y de afuera del tubo, sin sufrir una dìstorsión significatìva, 
Los tubos no cìrculares suelen ser usados en aplicaciones como los sistemas de 
calefacción y enfriamiento de los edificìos, en donde la diferencia de presión es 
relativamente pequena, !os costos de fabricación e instalación son más bajos y 
e! espacio del que se díspone para la revísìón y reparación del ducto es limitado 
(figura 8-1)* Para un área superfidal fija, el tubo circular da la mayor transfe- 
rencia de calor para la caída de presión más baja, lo cual explìca la abrumadora 
popularidad de los tubos circulares en los equipos de transferencia de calor. 

Aunque la teoría de! flujo de fluidos está comprendida razonablemente 
bien, soluciones teóricas sólo son obtenidas para unos cuantos casos senciìlos, 
como el de un flujo laminar completamente desarrollado en un tubo circular 
Por lo tanto, para la mayor parte de los fluidos se debe buscar apoyo en resul- 
tados experimentales y relaciones empíricas, y no en soluciones analíticas que 
permitan conocer todas las variables desconocidas a base de las variables 
dadas. Á1 advertir que los resultados experimentales son obtenidos en condì- 
ciones de laboratorio controladas de manera cuidadosa y que no hay dos sis- 
temas que sean exactamente semejantes, no se debe ser tan ingenuo como para 
ver los resultados obtenidos como “exactos”. Un error de 10% (o más) en los 
factores de fricción calculados con la aplícación de las relaciones dadas en 
este capítolo es la “norma”, en lugar de la “excepcióifL 

La velocidad del fíuido en un tubo cambìa de cero en la superfícíe, debido a 
la condición de no deslizamiento, hasta un máximo en el centro del mismo. En 
el flujo de fluidos, resulta conveniente trabajar con una velocidad promedio, 
V prorT] , la cual se mantiene constante en el fìujo incompresible, cuando el área de 
la sección transversal del tubo es constante (fígura 8-2). La velocidad promedio 
en las aplícaciones de calefacción y enfriamiento puede cambiar un tanto en vir- 
tud de las modificaciones en la densidad debidos a la temperatura. Pero, en la 
práctica, se evalúan las pi opiedades del fluido a alguna temperatura promedio y 
se les trata como constantes. La conveniencia de trabajar con propiedades cons- 
tantes por io general justifica sufícientemente la ligera pérdida en exactitud. 

Asimismo, la fricción entre !as partículas del fluido en un tubo en realidad 
causa un ligero aumento en la temperatura del propio fluido, como resultado 
de la energía mecánica que se está convirtiendo cn energía térmìca sensible* 
Pero esta elevación de la temperatura debido a! calentamiento porfríccìón 
suele ser demasiado pequena para garantizar alguna consideración en los 
cálculos y, como consecuencia, se descarta* Por ejemplo, en ausencia de 
cualquier transferencia de calor, no se puede dcteclar una diferencía notable 
enire las temperaluras de entrada y de salida de agua que fluya en un tubo. La 
consecuencía principal de la frìcción en el flujo de fluidos es !a caída de pre- 
sión, por lo que cualquier cambio signifícativo de temperatura en el fluido se 


*Nota del RL Al traducir del ingìés al espafio! las palabras pipe y tube se utiliza el vocablo 
tubo; sin embargo los tubos de diámetro pequeńo comúnmente son llamados tubes t 
mientras que a los tubos de mayores diámetros se conocen como pìpes. Dada esta 
incertidumbre, en esta obra se usarán frases más descriptivas ícomo un tubo circuiar o un 
ducto rectangular) siempre que sea necesario, a fin de evitar cualquíer malentendido. 
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debe a transferencia de calor. Pero se debe considerar el calentamiento por 
frìcción para los flujos en los que intervienen fluidos intensamente viscosos 
con gradientcs grandes de velocidad. 
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CAPÍTULO 8 


8-2 - VELOCIDAD Y TEMPERATURA PROMEDIOS 


En el flujo externo, la velocidad de la corriente libre sirvió como una veloci- 
cfaá de referencia conveniente para usarse en la evaluacíón del numero de 
Reynolds y el coefleiente de frieción. En el flujo intemo, no se tiene corrien- 
te libre y, como consecuencia, se necesita una alternativa, La velocídad de un 
fluido en un tubo cambia desde cero en la superfície, en virtud de la condición 
de no deslizamiento, hasta un máximo en el centro del propio tubo. Por lo tan- 
to, resulta conveniente trabajar con una velocidad promedio o media. V pvom 
la ciuil permanece constante para el flujo ìncompresible cuando el área de la 
sección transversal del tubo es constante. 

EJ valor de la velocidad media, V^ mrns en un tubo se determina a partir del re- 
quisito de que se debe satisfacer el princìpio àe conservación de ia masa 
(fígura 8-2). Es decir, 

m = pV ?fm À t , = | pu(r) dA t ( 8 - 1 ) 

en dondc m es el gasto de masa, p es la densidad, es el área de la seceión 
transversal y u(r) es el pcrfll de veloeidad. Entonces la velocidad promedio para 
el flujo incompresíble en un tubo circular de radìo R se puede expresar como 


pu(r)àA t pu(r)2irrdr 

k J o 2 í , , , 

-T-=-^-- = TT> «(r)r dr 

pA, pirR' R' J 0 


( 8 - 2 ) 


Por lo tanto, cuando se conoce el gasto o eì perfil de velocidad, se puede de- 
tcrminar con facilidad la velocidad promedio, 

Cuando un fíuido se calienta o se enffía conforme fíuye por un tubo, su tetn- 
peratura en cualquier sección transversal cambia de T s en la superftcie de la 
pared hasta algún máximo (o mínimo, en el caso de3 calentamiento) en eì centro 
del lubo. En el desplazamiento de fluidos, resulta conveniente trabajar con una 
temperatura promedio o media. T m , la cual permancce constante en una see- 
cion transversal. A diferencia de la velocìdad media, la temperatura mcdia T m 
cambia en la dirección del fíujo, siempre que el fluido se caliente o se enfríe. 

E1 valor de la temperatura media T m se determina con base en el requisito de 
que se debe satisfacer el principio de conservación de la energía. Es clecir, ia 
energía transportada por el fluido a través de una sección transversal en el flu- 
jo real debe ser igual a la energía que se transportaría a través de la misma sec- 
ción transversal si el fluido estuviera a una temperatura constante T nr Esto se 
piiede expresar matemáticamente como (figura 8-3) 

^tiuido = rhc p T m = f c p T(r)Sm ~ f pc p T(r)u(r)VdA, (8-3) 

Jrò JAc 


en donde c p es el calor específico del fíuido. Adviértase que el producto 
mc p T nr en cualquier sección transversal a lo largo del tubo, representa el flujo 
de energía con el fìuido en esa sección transversal. Entonces, la temperatura 
media de un fluido, con densidad y calor específico constantes, que fíuye en 
un tubo circular de radio R ¥ se puede expresar como 


T = 

* ttt 


JÍ^ c p T(r)drh c p T(r)pu(r)2irrdr 


mc n 


pV\ prom("tr^ 




- f T(rht(r) rdr (8-4) 





Í3) Rtìíll 



b) Ídeaìizítdo 

FIQURA 8-3 

Perfiles real e idealizado de temperatura 


para el flujo en un tubo (la veloddad a 
la cual se transporta la energía con el 
fíuido es la niisma para ambos casos). 
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TfìANSFERENCIA DE CALOR Y MASA 


Nofe que la temperatiira media T m de un fluido cambia durame el calentamien- 
to o el enfriamiento. Asimísmo, las propiedades deì fluido en el flujo intemo 
suelen evaluarse en la temperatura media delfluido con respecto a ìa masa , la 
cual es el promedio aritmético de las temperaturás medias en la admisión y la 
saiida; es decir, T h = (T m ? + T m c )/2. 




n - 4ah _ 2ah 
h 2(a + h) a + h 

FIGURA 8-4 

EJ diámetro hidráulico D h - 4 AJp se 
define en tal fomia que se reduce 
al diámetro común para ìos tubos 
circulares. 


Flujos laminar y turbulento en tubos 

E1 flujo en un tubo puede ser Laminar o turbulemo, dependiendo de las eondi- 
ciones del mismo, E1 flujo de fluidos sigue líneas de corriente y, como conse- 
cuencia, es laminar a velocidades bajas, pero se vuelve turbulento conforme 
se incrementa la velocidad más allá de un valor crítico. La transícìón de flujo 
laminar a turbulento no ocurre de manera repentina; más bien, se presenta so- 
bre algun intervalo de velocídad, donde el flujo fluctúa entre laminar y turbu- 
lento antes de volverse por completo lurbulento. La mayor parte de los flujos 
en tubos que se encuentran en la práctica son turbulentos. E1 flujo laminar se 
encuentra cuando fluidos intensamente viscosos, como los aceites, fluyen en 
tubos de diámetro pequeno o pasos angostos. 

Para el flujo en un tubo circular, el número de Reynolds se defme como 


Re — 


pVpmniD 


Vpitjgtí D 

v 


(8-5) 


en donde V prom es la velocidad promedio del flujo, D es el diámetro del tubo y 
v = /x/p es la viscosidad cinemática del fluido. 

Para el flujo por lubos no circulares, el niimero de Reynolds así como el nu- 
mero de Nusselt y el factor de fricción se basan en e! diámetro hidráulico D h> 
definido como (figura 8-4) 





(8-G) 


donde A r es el área de la sección transversal del tubo y p es su perímetro. E1 
diámetro hidráulico se define en tal forma que se rcduce al diámetro común D 
para los tubos circulares, ya que 


Tubos circulares: 



4ttD 2 /4 

ttD 


La mi nar T urbu I en Uv 



FIGURA 8-5 

En la región de trausición, el flujo 
caiubia aleatoríamente entre laminar y 
turbulento. 


Por supuesto, resulta conveniente tener vaiores precisos de los números dc 
Reynolds para Ios flujos laminar, de transición y turbulento, pero, en la prác- 
tica, este no es el caso. Eslo se debe a quc la transición de flujo laminar a lur- 
bulento también depende del grado de perturbacióu que ese Ilujo recibe por 
parte de la asperem de la sitperficie* las vibraciones del tubo y lasýhictuacìo- 
nes en elflujo. En las condiciones más prácticas, el flujo en un lubo es la- 
niinai’ para Re < 2 300, turbulento para Re > 10 000 y, en los valores inter- 
medios, de transición. Pero se debe tener presente que, en muchos casos, el 
flujo se vueive completamente turbulento para Re > 4 000, como se discute 
en el “Tema de interés espedal 1 *, al fínal de este capíiulo. Cuando se diseiìan 
redes de tuberfas y se determina la potencia de bombeo, se aptica un enfoque 
conservador y se supone que los flujos con Re > 4 000 son turbulentos. 

En el flujo de transición éste oscila entre laminar y turbulento de manera 
aleatoria (figura 8-5). Se debe tener presente que, en tubos muy lisos, se pue- 
de mantener el flujo laminar con numeros de Reynolds mucho más altos. pa- 
ra evitar las perturbaciones del flujo y las vibraciones del tubo. En 
experimentos cuidadosamente controlados de esa manera, se ha mantenido el 
flujo laminar con números de Reynolds de hasia 100 000. 
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CAPÌTULO 8 


8-3 • LA REGIÓN DE ENTRADA 

Considérese un fluido que entra a un tubo circular a una velocidad uniforrrie. 
Debido a la condicìón de no deslizamiento, )as partículas del fluido en la capa 
en contacto con la superfícíe del tubo Jlegan a detenerse por completo* Esta 
capa también causa que las partículas del fluido en las capas adyacentes se de- 
saceleren en forma gradual como resultado de la fricción. Para coinpensar esta 
reducción en ìa velocidad, la velocidad del fluido en el centro del tubo tiene 
que incrementarse a fln de mantener constante el flujo de masa por el tubo. 
Como resultado, se desarrolla un gradiente de velocidad a lo largo del tubo. 

La región del flujo en la cual se sienten los efectos de las fuerzas cortantes 
viscosas causadas por ía viscosidad del fluido se llama capa límite de veloci- 
dad o sólo capa límite, Una superficie fronteriza hipotética divìde en dos re- 
giones cl flujo en un tubo: la región de la capa líniite. en la cual los efectos 
viscosos y los cambios en la velocidad son significativos, y la regióti del flujo 
irrotacíonal (centrai), en Ìa cual los efectos de la fricción son despreciables 
y la velocidad permanece esencialmente constante en la dírección radial. 

E1 espesor de esta capa limite se incrementa en la dirección del flujo hasta 
que esa capa llega al centro del tubo y, como consecuencia, llena éste por 
compìeto, como se muestra en la Figura 8-6. La región que existe desde la en- 
trada del tubo hasta e! punto en donde la capa limite se une en la línea central 
se llama región de entrada hidrodinámica, y la longitud de esta regibn se 
conoce como hmgittid de entrada hìdroditiámica. L h . El flujo en la región 
de entrada se menciona como fhtjo hidrodìnámicamente en desarrollo, ya que 
en esta regibn se desarrolla el perfil de veiocidad. La región que se encuenua 
más allá de la región de entrada, en ìa cual el perfil de velocidad está comple- 
tamente desarrollado y permanece inalterado, se conoce como rcgión coni- 
plctamente desarrollada hidrodinámicamente. E1 perfil de velocidad en la 
región completamente desarrollada es parabólico, en el flujo laminar, y un 
tanto másplano o más lìeno en el flujo turbufento, debido al movimiento ari‘e- 
molinado y a! mezclado más vígoroso en la direceión radial. 

Considere ahora un fluido a una temperatura uniforme quc entra en un Uibo 
circular cuya supeificie se mantiene a una temperatura diferente, En esta oca- 
sión T las partículas de fiuido que están en la capa en contacto con la superfície 
del tubo toman la temperatura de esta superficie. Esto iniciará la Uansferencia 
de calor por conveccibn en el tubo y el desarrollo de una capa límite térmìca 
a lo largo de este ultimo. E1 espesor de la capa límite también aumenta en la 
direccibn del flujo hasta que alcanza el centro del tubo y, de este modo, lo Ue- 
na por completo, corno se muestra en Ìa figura 8-7. 

La región del flujo sobre la cual se desarrolla la capa Iímìte térmica y alcan- 
za el centro del tubo se lìama regìón térmica de entrada y Ia longitud de es- 
ta región se Uama iongitud térmica de la entrada L r E1 flujo en la región de 
enlrada térmiea se liama flujo en desarrollo térmico* ya que es ahí donde se 


Regtón del flujo 


Capa límile 


Perfìl de velocidad 


Perfi! 



FIGURA 8-6 

Desarrollo de la capa límite de velocidad 
en un tubo. (E1 perfiì desairollado de 
velocidad promedìo es parabólico en eí 
flujo laminar, como se muestra, pero un 
tanto más plano o más lleno en el flujo 
turbulento). 
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TRANSFERENCIA DE CALOR Y MASA 


FJGURA 8 7 

Desarrollo de la capa límite térmìca en 
un tubo, (E1 fluído dentro del tubo se 
esiá enfríando.) 


^ Capa Ifmite 



emrada térmica completamente 

desarrolíada térmícameiìte 


desarrolla el perfil de temperaturas, La zona que se encuentra más aìlá de la 
región de entrada térmica, en la que el perfil de temperaturas adimensionales, 
expresado como (T s - Tỳ/(T X - T m \ permanece inalterado se llama regìón tér- 
mica completamente desarrollada, La región en la cual el flujo está tanto hi- 
drodinániica como térmicamente desarrollado y, como consecuencia, tanto el 
perfil de velocidades como el de temperaturas adimensionaìes permanecen 
inalterados se llama fluja completamente desarroltado: es decin 


Completa ì nente desarrolíado 
h idwdinám iean t ente: 

Contpletamente desa noílado 
ténnicamente: 


Ou(r , x) 
dx 


it — u(r) 


a.T [ T,(x) - TJx) \ 


(8-7) 

( 8 - 8 ) 


E1 esfuerzo cortante en la pared del tubo T r H „ está relacionado con la pen- 
diente del perfll de velocidad en la superficie. Al advertir que el perfil de ve- 
locidad permanece inalterado en ia región completamente desarrollada 
hklrodinámicamente, el esfuerzo cortante en )a pared también permanece cons- 
tante en esa región. Se puede dar un argumento semejante para el coeficiente 
de transferencia de calor eu la región compietamente desarrollada térmica- 
mente. 

En una región plenamente desarrollada lénnicamente la derivada de (T, T)l 
(T s — TJ con respecto a x es cero por definición y, por tanto (T s — T)!(T S — T m ) 
es independiente de x Entonces, la derivada de (T s — T)/(T S — TJ con respecto a 
/■ también debe ser independiente de x\ es decir. 



E1 flujo de calor en la superficie se puede expresar como 


4, = hJJs 


TJ = k 


dT 

dr 


r*R 


K 


kíìmrt-x 
T, ~ T„, 


( 8 - 10 ) 


lo cual, por la ecuación S-9, es índependìente de Jt. Por lo tanto, se concluye 
que en la región de un tubo completamente desarrollada térmicamente , el coe- 
ficienie local de convección es constante (no varía con x). Por ende, la friccìón 
(la cual está relacíonada con el esfuerzo cortante en la pared) y los coeỳf 
cientes de convección permanecen constantes en la región completamente 
desarrollada de un tubo . 

Note qne el petfil de temperaturas en la región completamente desarrollada 
térmícamente varfa con x en la dirección del fiujo. Es decir, a dìferencia del 
perfil de velocidades, ei perfii de temperaturas puede ser diferehte en seccìoues 
transversales diferentes del tubo en la región desarrollada y, por lo comun. lo 
es. Sin embargo, el peifd de temperaturas adimensionales definidocon anterio- 
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ridad permaiiece inalterado en la región ténnicamente desarroiiada cuando la 
temperatura o el flujo de calor en la superficie del mbo permanecen constantes. 

Duranie el flujo laminar en un tubo la magnitud del número adimensiona! 
de Prandtl (Pr) es una medida del crecímiento relativo de !as capas limite tér- 
mica y de la velocidad. Para los fluìdos con Pr — 1, como los gases, las dos 
capas Jímite coinciden entre sí. Para los fluìdos con Pr 1, como los aceites. 
ìa capa Iímite de la velocidad crece más que la térmica. Como resultado, la 
longitud de la entrada hidrodinámiea es más pequena que la térmiea. Se cum- 
ple lo opuesto para los fluidos con Pr <è 1, como los metales líquidos. 

Considérese un fluido que se está calentando (o enfriando) en un tubo, con- 
forme se despiaza por él. E1 esfuerzo cortante en fa pared y el coeficiente de 
transferencia de calor son los mds aiíos en la entrada del mbo, en donde el es- 
pesor de las capas límite es el más pequeho, y decrecen en fonna graduaì hasta 
los valores del flujo completamente desarrollado, como se muestra en la 
figura 8-S. Por Jo tanto, la Ctiída de presión y el flujo de calor son más altos en 
las regiones de entrada de un tubo, y el efecto de la región de entrada siempre 
es el incremento del factor de fncción promedio y del coeficiente promedio de 
transferencia de calor evaluados para el tubo completo. Este incremento pucde 
ser sígnifícativo paj a los tubos cortos, pero despreciable para los largos. 


Longitudes de entrada 

La longitud de enlrada hidrodinámica suele tomarse como la distancia desde 
Jaentrada al tubo hasta aquella sección transversal donde el esfuerzo cortante 
en la pared (y, por consiguiente, el Jactor de fricción) se aproxima al valor del 
flujo completamente desarrollado dentro de 2% de diferencia. En el flujo 
laminar , las longitudes de entrada hidrodinámica y térmica se dan de manera 
aproximada como [véanse Kays y Crawford (1993) y SJiah y Bhatíi (1987)] 



coefíciente de iransferencia por 
convección en la direeción dcl flujo, 
para el flujo en un tubo (Pr > 1). 


C8-11) 

4. lanujiyi * 0.05 Re Pr D = Pr 4,W-1 ® 


Para Re = 20, la longitud de !a entrada hidrodinámica tíene un tamano cerca- 
no al deJ diámetro. pero crece de manera lineal con la velocidad. En el caso lf- 
mite de Re = 2 300 esa ìongitud es de i 1 5D. 

En el ýlujo turhulento, el intenso mezclado que se efectúa en el curso de las 
fluctuaciones aleatorias suele dominar los efectos de la difusión molecular y, 
por lo tanto, las longítudes de entrada hidrodinámica y téimica tienen más o 
menos el mismo tamaiio y son independientes del numero de Prandtl. La lon- 
gitud de entrada hidrodinámica para el flujo turbulento se puede determinar a 
paitir de [véanse Bhatti y Shah (1987) y Zhi-qing (1982)] 

4, mriiuknio = I.359DRe ,/4 (8-13) 


La longitud de entrada es mucho más corta en el flujo turbulento, como era de 
esperarse, y su dependencia del número de Reynolds es más débil. En muchos 
flujos en tubos de interés práctíco, los efectos de la entrada se vuelven in- 
sìgnìfícantes más allá de la Jongitud de lubo igual a 10 diámetros, y las longi- 
tudes de entrada hidrodinámica y térmica se toman en forma aproximada 
como 

4, turtHileniD 4 tuíbultìnto 1017 (8-14) 

En la figura 8-9 se da la variacíón del numero de Nusselt local a lo largo de 
un tubo en flujo turbulento, tanto para Ja temperatura superficial uniforme co- 
mo para el flujo de calor uniforme en ia superficie, para el intervaío de niime- 
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FIGURA 8-9 

Variación del número local de Nnsselt a 
lo largo de irn tnbo T cn flujo turbulento, 
tanto para tempcratura superfícial 
unifornae como para flujo uniforme 
de calor en la superfície LDeissler 
(1953)]. 


Ù 



Balance de energía 

Q=mc p {T € -T i ) 

FIGURA 8-10 

La transferencia de calor hacia un fluido 
que fíuye en un tubo es ígual aì aumento 
en La energía de ese fíuido. 



ros de Reynolds que se encuentran en el equipo de transferencia de calor. Con 
base en esla figura, se hacen estas observacìones importantes: 

* Los números de Nusselt y, por eonsiguíente, los coeficienies de transferen- 
cia de calor por convección son mucho más alios en la región de entrada. 

* E1 niimero de Nusselt alcanza un valor constante a una distancia de menos 
de 10 diámetros y, por tanto, se puede suponer que el flujo está completa- 
mente desarrollado para x > 10D. 

* Lqs números de Nussell para las condíciones de temperatura superfícial 
unifonne y flujo de calor uníforme son idénticos en las regiones comple- 
tamente desarrolladas y casi idénticos en las regiones de entrada. Por lo 
tanto, el numero de Nusselt no es sensible al tìpo de condición dc frontera 
térmica y se pueden usar las correlaciones del fíujo turbulento para cual- 
quìera de los dos tipos de esa condición. 

En la literalura, se encuentran correlaciones precisas para los coeficientes de 
fricción y de transferencia de calor, para las regìones de entrada. Sin embargo, 
la longitud de los tubos que se usan en la práctica, en !a convección forzada, 
suele ser varias veces la longitud de cualquíera de las dos regiones de entrada 
y, por consiguiente, a menudo se supone que el flujo por !os tubos está com- 
pletamente desarrollado en toda la longítud del lubo + Este cnfcque simplista 
proporciona resultados razonables para la transferencia de ealor en los tubos 
largos, y resultados conservadores , en caso de los tubos cortos. 

8-4 ■ ANÁLISIS TÉRMICO GENERAL 

En ausencia de cualesquiera interacciones de trabajo (como el calentamiento 
mediante resistenda eléctrica), la ecuacìón de conservacíón de la energía para el 
fìujo estacionario dc un fluido en un tubo se puede expresar como (figura 8-10) 

Q = mc p (T É —■ T t ) (W) (8-15) 

donde T ( y T e son las temperaturas medias del fìuìdo en la entrada y la salida 
del tubo, respectivamente, y Q es la razón de la transferencia de calor hacia el 
fíuido o desde éste. Note que la temperatura de un lluido que íluye en un tubo 
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pennanece constante en ausencia de cualquier interacción de energía a través 
de la pared. 

Las condiciones térmicas en la superficie por lo común se pueden aproxi- 
mar con razonable precisión como temperatura superficial constante (T s = 
eonstante) oflujo de calor constante en la supetficie (q s — constante). Por 
ejemplo, se presenta la condìciún de temperatura superficial constante cuando 
ocurre un proceso de cambio de fase, como ebullición o condensación, en la 
superficie exterior de un tubo. Se tiene la condición de flujo de calor constan- 
te en la superficie cuando el tubo se somete a calentamiento por radiación o 
resistencia eléctrica de manera uniforme desde todas las dìrecciones. 

E1 flujo de calor en ta superficie se expresa como 

q s = fc,(7; - Tj (W/m 2 ) (8-16) 

donde h x es el coeficiente de transferencia de calor local y T s y T m son las tem- 
peraturas en la superficie y media del fluido en ese lugar. Note que la tempe- 
ratura media del fluido T m de un fluido que fluye en un tubo debe cambiar 
durante el calentamiento o el enfriamiento. Por lo tanto, cuando h x = h = 
constante, la temperatura superficial T s debe cambiar cuando q s = constante, 
y el flujo de calor en la superficie q s debe cambiar cuando T s = constante. Por 
tanto, se puede tener T s = constante o q s = constante en la superficie de un 
tubo. pero no ambas. Enseguida, se considerará la transferencia de calor por 
convección para estos dos casos comunes. 


Ffujo constante de calor en la superficie 
(q s = constante) 

En el caso de q s = constante, la velocidad de la transferencía de calor también 
se puede expresar eomo 

Q - q s A t - mc p (T e - 7 f ) (W) {8-17) 

Entonces, la temperatura media del fluido en la salida del tubo queda 


T t 



( 8 - 18 ) 


Note que la temperatura media del fluido se incrementa linealmente en la di- 
rección del flujo en el caso de flujo de calor constante en la superficie, puesto 
que el área superficial aumenta en forma lineal en esa dirección (A s es igual al 
perímetro, el cual es constante, multiplícado por la longitud del tubo). 

En el caso de flujo de calor constante en la superficie, q st la temperatura su- 
perficial se puede detcrminar a partLr de 

q s = h(T s - TJ -í T s = T m + | (8-19) 


En la región complelamente desarrollada, la temperatura superficial T s 
también se incrementará linealmente en la dirección del fiujo, dado que ìi 
es constame y, por tanto, T s - T, n — constame (figura 8-11). Por supuesto, es- 
to se cumple cuando las propiedades del fiuido permanecen constantes en el 
fìujo. 

Se puede delemainar la pendientc de la temperatura media del lìuido T rn en 
un diagrama T-x medianle la aplicación de un balanee de energía de flujo es- 
tacionario a una rebanada del tubo de espesor dx, mostrada en la figura 8-12. 
Esto da 

dT„, ìl p 

ihc 0 dT m = àJpdx) -* = —— = constante (8-20) 

9 dx mc p 

donde p es el perímetro del tubo. 
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FIGURA 8-11 


Variacidn de las temperaturas supetfiáal 
dei tubo y media del fíuìdo a io largo del 
tubo para el caso de flujo ctmstante de 
cator en la superficie. 


h& = k(T-T m )dA 



FIGURA 8-12 


Interacciones energéticas para uti 
volumen diferencial de control 
en un tubo. 
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Puesto que q s y h son constantes, la derivación de la ecuación 8-19 con res- 
pecto a x da 


dx dx 


( 8 - 21 ) 


Àsimismo, el requisito de que el perftl de temperaíura adimensional pertna- 
nezca ínalterado en la región completamente desarrollada da 


d_ 

dx 



= 0 



d7 = dT) 
dx dx 


( 8 - 22 ) 


T{r) T(r) 



FIGURA 8-13 

La forma dd pertìl de teniperaturas 
permanece inalterada en la región 
completamente desarrollada de un tubo 
sujeto a iìujo de calor constante en la 
superficie. 


puesto que T s - T m 
8-22, da 


= constante. À1 combinar las ecuaciones 8-20, 8-21 y 


ÒT dT s dT m 


dx dx 


dx 


%P 


= constante 


(8-23) 


Entonces, se concluye que en el Jhtjo completamente desarrollado en nn tuho 
sujeto a fìujo de calor constante en la superficie, eí gradiente de temperatura 
es independieme de xy, portanto, laforma deì perfil de temperaturas no cam - 
bìa a io largo del tuho (figura 8-13), 

Para un tubo circular, p — 2 itR y m = pV pmm A c = pV pfíìm (7rR 2 % la ecuación 
8-23 queda 


Tubo circular: 


BT „ dT s = dT^ 
dx dx dx 


P R 


= constante 


(8-24) 


Donde V pmm es la velocidad mcdia del Hutdo. 


Temperatura superficial constante 
( T s = constante) 

Con base en la ley de Newton del enfriamiento. larazón de la transferencia de 
caìor desde o hacia un fiuido, que fluye en un tubo se puede expresar como 

Q = ìiAAT mm = hAlT, t ~ T m ) proin (W) (8-25) 

donde h es el coefidente de transferencia de calor por coivveccíón protnedio T 
A s es el área superficial para la transferencia de calor (es igual a irDL para un 
tubo circular de longitud L) y Ar prom es alguna diferencia promedio apropìada 
de temperatura entre el fiuido y la superficie. Más adelante se discuten dos 
maneras adeeuadas para expresar AT prom . 

En el caso de temperatura superficial constante (T s = constante), Ar prom se 
puede expresar aproximadamente por la diferencia media aritmética de 
temperatura A7 mí i eorno 

Ar . A7j- + A T c (T s - Td + (T s -T e ) T ; + T e 

^ * prtmi l ma ^ 2 ■ s -j 

= T t - T h (8-2B) 

donde T h = (T, + T e )l2 es la temperatura media de masa del fiuìdo , la cual es 
el promedio aritmético de las temperaturas medias del fluido en la admisión y 
ìa salida del tubo. 

Notc que la diferencia media aritmética de lemperatura A F inil es sirnple- 
mentc el promedio de ìas diferencias de temperatura entre la superficie y el 
fluído cn la admisión y la salida del tubo. Inherente a esta definición, se supo- 
ne que la temperatura media dd fluido varia linealmente a lo largo del tubo T lo 
cual difícilmente es ei caso cuando T s — constante. Esta simple aproximación 
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a inenudo proporciona resultados aceptables, pero no síempre. Por lo tanto, se 
necesita una mejor manera de evaluar AT prmri . 

Considere el calentamiento de un fluido en un tubo de sección transversal 
constante cuya superficie interior se míintiene a una temperatura constante de 
T s , Se sabe que la temperatura media del fluido T m aumenta en ia dirección del 
flujo como resullado de la transferencia de calor. E1 balance de encrgía sobre 
un volumen diferencial de controf mostrado en la figura 8-12, da 


mc p dT m = h(T s - TJdÀ , 


(8-27) 


Es decir, el aumento en la energia dcl fluido (representado por un aumento en 
su temperatura medía por dT, ìt ) es igual al calor transferido por convección 
hacia este ultimo desde la superficie del tubo. Dado que el área superficial 
díferenciaì es dA s = pd.x* donde p es el perímetro del tubo, y que dT m = 
-d(T , - T ;n ), puesto que T s es constante, la rdación antes dada se puede rea- 
comodar como 


d(T ~ TJ = hp 
T " T tfi mc/ X 


(8-28) 


AI integrar desde x = 0 (admisión del lubo donde T m = Tj), hasta x = L (sali- 
da del tubo donde T m — T e ) da 


ln T-T, M, 

11 T s - Tf mc p 


(8-29) 


donde A f = pL es el área superfiiciai dei tubo y h es el coeficiente de transfe- 
rencia de caìor por convección promedìo constante, À1 tomar la exponencial 
de ambos miembros y despejar T e se obliene la siguiente relación, ia cual re- 
sulta muy util para la determinación de la temperatum media del fluldo en ìa 
satida del tubo: 


T'=T,- (T s - T { ) exp {-hAJmcJ (8-30) 



RGURA 8-14 

Vanación de la temperatura media del 
fluìdo a lo largo del tubo para el caso de 
temperatura constante. 


También se puede usar esta relación para determinar la temperatura media del 
fiuìdo r m (x), para cualquier valor de x, al reemplazar A s = pL por px. 

Note que la diferencía de temperatura entre el fluido y la superficie decae 
exponencialmente en la dirección del fiujo y la velocidad del decaimiento de- 
pende de la magnitud del exponente hA x /mc py como se muestra en la figura 
8-14. Este parámetro adimensional recibe el nombre de número de unìdades 
de transferencìa, denotado por NTU ( Number of Transfer Units), y es una 
medida de la efectividad de los sìstemas de transferencia de caìor. Para 
NTU > 5, la temperatura de salìda del fluido se vuelve casi igual a la tempe- 
ratura superficial, T e ~ T s (figura 8-15). Dado que la temperatura del fluido 
puede aproximarse a la supeifiicial pero no puede cruzarla, un NTU de alrede- 
dor de 5 indtca que se alcanza el límite para la transferencia de calor y ésta 
no aumerua, sin importar cuánto se extienda la longitud del tubo. Por otra 
parte, un valor pequeno del NTU indica más oportunidades para la Iransferen- 
cia de calor y ésta continuará incrementándose conforme se aumenta la longi- 
tud del tubo. Un NTU grande y T por consiguiente, un área superfìcial grande 
para la transferencia de calor (lo cual sìgnifica un tubo grande) puede ser de- 
seable desde un punto de vista relativo a la transfereneia de calor, pero ina- 
ceptable desde un punto de vìsta económico. Por lo común, la selección del 
equipo de transferencìa de caíor refleja un compromiso entre el rendimiento 
en la transferencia de calor y el costo. 



NTU = hAJmCp T e ^C 


aoi 

20.8 

0.05 

23.9 

0.10 

27.6 

0.50 

51.5 

1.00 

70.6 

5,00 

99.5 

ÍO.OO 

100,0 


FIGURA 8-15 

Un NTU mayor que 5 indica que d 
iluido que fluye en un tubo íilcanzará ia 
temperamra superficiaí a la salída, sb 
importar cuál sea la temperatura 
de admisión. 
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Despejando mc p en la ecuación 8-29 da 

hA s 

rìlCp = "ln [(7*. - TJ( T, - 7))] 
A1 sustituir esto en la ecuación 8-15 se obtiene 

Q = hAAT ÌQ 


(8-31) 


(8-32) 


donde 

Ti - T e A7, - AT; 

Ar ' n “ ln [(T, - T')Í(T, - T,)] ~ In (A7../A7,) (8 ' 33> 

es la diferencia media logarítmica de temperatura. Note que A7, = T s — 
y A T e = T s — T e son las diferencias de temperatura entre la superficie y el flui- 
do en la admisión y la salida del tubo, respectivamente. Esta relación de A7, n 
parece ser propensa a usarse de manera indebida, pero es prácticamente a 
prueba de fallas, ya que si se usa T { en lugar de T e y viceversa en el numerador 
y en el denominador, o en cualquiera de los dos, cuando mucho se afectará el 
signo, no la magnitud. Asimismo, se puede usar tanto para el calentamiento 
(T s > Tj y T e ) como para el enfriamiento ( T s < T { y T e ) de un fluido en un tubo. 

La diferencia media logarítmica de temperatura, Af ln , se obtiene al seguir el 
rastro del perfil real de temperaturas del fluido a lo largo del tubo y es una re- 
presentación exacta de la diferencia de temperatura promedio entre el fluido y 
la superficie. En verdad refleja el decaimiento exponencial de la diferencia de 
temperatura local. Cuando A T e difiere de A T { en no más de 40%, el error al usar 
la diferencia media ai itmética de temperatura es menor a 1%. Pero el error se 
incrementa hasta niveles indeseables cuando A T e difiere de Af, en cantidades 
mayores. Por lo tanto, siempre se debe usar la diferencia media logarítmica de 
temperatura cuando se determine la transferencia de calor por convección en 
un tubo cuya superficie se mantenga a una temperatura constante T s . 


Vapor de agua 



Esquema para el ejemplo 8-1. 


EJEMPLO8-1 Calentamiento de agua en un tubo por medio 
de vapor 

Entra agua a 15°C y a razón de 0.3 kg/s en un tubo delgado de cobre, de 2.5 
cm de diámetro interno, que forma parte de un intercambiador de calor y se ca- 
lienta por medio de vapor que se condensa en el exterior a 120°C. Si el coefi- 
ciente de transferencia de calor promedio es de 800 W/m 2 • °C, determine la 
longitud requerida del tubo para calentar el agua hasta 115°C (figura 8-16). 

SOLUCIÓN Se calienta agua por medio de vapor en un tubo circular. Se debe 
determinar la longitud requerida del tubo para calentar el agua hasta una tem- 
peratura específica. 

Suposiciones 1 Existen condiciones de operación estacionarias. 2 Las propie- 
dades del fluido son constantes. 3 El coeficiente de transferencia de calor por 
convección es constante. 4 La resistencia a la conducción del tubo de cobre es 
despreciable, de modo que la temperatura superficial interior del mismo es igual 
a la temperatura de condensación del vapor. 

Propiedades El calor específico del agua a la temperatura media de la masa de 
(15 + 115)/2 = 65°C es de 4 187 J/kg • °C. El calor de condensación del va- 
por a 120°C es de 2 203 kJ/kg (tabla A-9). 

Análisis Al conocer las temperaturas de admisión y de salida del agua se de- 
termina que la razón de la transferencia de calor es 


Q = mc p (T e - T { ) = (0.3 kg/s)(4.187 kJ/kg • °C)(115°C - 15°C) = 125.6kW 
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La diferencia media iogarítmìca de temperatura es 


AT, = T, - T t = 120°C - 115°C = 5°C 
A T, = T„ - T, = 120°C - 15°C = 105°C 


\T 5-105 

,n ln(AT e /AT;) ln (5/105) 


32.85°C 


El área superficial de transferencía de calor es 

Q 125.6 kW 


Q = M,AT ln 


-» A,= 


/íAT,„ (0,8 kW/m 2 ■ °C)(32.85°C) 


= 4.78 m 2 


Entonces la longitud requerida del tubo queda 


A s = ttDL 



4.78 m 2 

«■(0.025 m) 


Discusíófí La temperatura media de \a masa de agua durante este proceso 
de calentamiento es de 65T y s por consíguiente, ia diferencía media aritméti- 
ca de temperatura es AT m = 120 - 65 = 55 P C. Si se usa Af ma en tugar de A7^ n 
daría Ĺ = 36 m s ìo cual es un tremendo error. Esto hace ver la ímportancía de 
usar la temperatura media logarítmica en íos cáicuíos. 


8-5 - FLUJ0 LAMINAR EN TUB0S 

En la sección 8-2, se mencìonó que el flujo en tubos es laminar para Re ^ 
2 300 y que está completamente desarroìlado si el tubo es suficientemente 
largo (en relación con ]a longitud de entrada), de modo que los efectos de la 
entrada sean desprecìables. En esta seccìón, se considera el flujo lamínar esta- 
cionario de un fiuido incompresible con propiedades constantes, en la región 
completamente desarroilada de un tubo circular recto. Se obtiene la ecuación 
de la cantìdad de movimiento al aplìcar un balance de fuerzas a un elemento 
diferencial de volumen, así como el perfil de velocidad al resolver dìcha 
ecuación. Como paso siguiente, se usa ésta con ei fìn de obtener una relación 
para el factor de fricción. Áspecto impoitante del análisìs es que se trata de 
uno de los pocos casos en que se dìspone de la solución analítica para el flujo 
víscoso. 

En el flujo laminar completamente desarrollado, cada una de las partículas 
del lluido se mueve a una velocidad axial constante a lo largo de una ìínea dc 
corriente y el perfìl de veìocidades, u(r) t permanece inaltcrado en la dirección 
del t’lujo. No se tienc movimiento en la dirección radial y, por tanto, la com- 
ponente de la velocidad en la direccíón perpendicular al fìujo es cero en todas 
partes. No se ticne acclcración, puesto que el flujo es estacionarìo. 

Considérese ahora un clemento diferencial de volumen con forma de anillo, 
de radio r, espesor dr y longítud dx , orientado en forma coaxial con el tubo, 
como se muestra en la figura 8-17. En el elemento de volumen sólo inter- 
vienen los efectos de la presión y los efectos viscosos, de donde las fuerzas de 
presión y cortantes deben equilíbrarse cntre sí. La fuerza de presión que acnia 
sobre una superficíe plana sumergída es el producto de la presión en el ccn- 
troide de la superficie y el área de ésta. Un balance de fuerzas sobre el ele- 
mento de volumen en la dirección del flujo da 

( 2 irrdrP\ — (2irrdrP) x + d< + (Irrrdxr), - {2rrrdxT) r + dr = 0 ( 8 - 34 ) 


T r+ dr 



FIGURA 8-17 

Díagrama de cuerpo libre de un 
elemento diferencial de fluìdo con forma 
de anillo, de radio r, espesor dr y 
longitud dx, orientado en forma coaxial 
con uti tubo horizontal en fìujo laminar 
completamente desarroliado. 
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2 ?rR dx r„. 



Baìance de fu&uis: 

ir&P- + dP) -2 ttR dx r w = 0 

Sìmpiifuaiiúo: 

dx R 

FIGURA 8-18 

Diagrama de euerpo libre de un 
elemento de Fluido con forma de disco, 
de radio R y longitud dx, en flujo 
laminar completamente desatTollado en 
un tubo honzontal* 


lo cual indica que cn el flujo completamente desaiTollado en un tubo horizon- 
tal las fuerzas viscosas y de presión se equilibran entre sL A1 divìdir entre 
lirdrdx y reacomodar, 


r,+rf.v - p x , (rr) x+df - (rr) r 
r ""dx~ + - dr - 


( 8 - 35 ) 


AI tomar el límite cuando dì\ dx —> 0 da 


dP 

dx 



( 8-365 


Si se hace la sustitución r 
ecuación deseada 


La cantidad duidr es negativa en el flujo en tubos y se incíuye el signo nega- 
tivo con el fm de obtener valores positivos para r+ (Es decir, duldr = — du/dy, 
ya que y ~ J! — r. ) La parte izquierda de la ecuación 8-37 es función de r y la 
parte derecha lo es de x, La igualdad debe cumplirse para cualquier valor de r 
y jt, y una igualdad de la fomia f(r) = g(x) sólo se puede satisfacer si tanto ý{r) 
como g(x) son iguales a la rnisrna constante. De lo anterior se concluye que 
dPfdx — constante. Se puede verificar esto al escribir un balance de fuerzas 
sobre un elemento de volumen de radio R y espesor dx (una rebanada del 
lubo), lo cual da (fìgura 8-18) 


— —ix(duidr) y se toma fi = constante, da la 


Pd_( _du\ _dP 
r dr\ dr) ~ dx 


(8-37) 


dP _ 2 t w 

dx R 

Aquí, r w es constante, puesto que la viscosidad y el perfil de velocidad son 
constantes en la región complelamenie desarrollada. Por lo tanto, dPídx ~ 
constante, 

La ecuación 8-37 se puede resolver al reordenar c integrarla dos veces, para 
dar 

u(.r) = ~~ (fj + C, In r + C 2 (8-38) 


Se obiiene el perfíl de velocidades ii(r) mediame la aplicación de las condicio- 
nes de frontera duldr = 0 en r = 0 (debido a la símetrfa con respecto a la lí- 
nea central) y«=0en r = J? (la condición de no resbalamiento en la 
superficie del tubo)+ Se obtiene 



Por lo tanto, el perfil de veloeidades en el flujo íaminar completamente desa- 
rrollado en un mbo es parabólico con un máxìmo en la línea central y imnimo 
en la supertrcie del tubo. Asimismo, la velocìdad axial u es posítiva para cual- 
quier r y, como consecuencia, el gradiente de presión axial dPÌdx debe ser ne- 
gativo (es decir, la presión debe decrecer en la dirección del flujo debido a los 
efeclos viscosos). 

La velocidad promedio se determina con base en su definidóri al sustituir la 
ecuación 8-39 en la 8-2 y reaUzar la integracìón. Esto da 




protn 


2_ 

R 1 


r ,, ^ -2 

J u(r)rdr = -^r 




( 8 - 40 ) 
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Si se combiiian las dos últimas ecuaciones, se redefme el perfil de velocidad 
como 


«(r) = 2V pmm 



(8-41) 


La anterior es una forma convenienle para el perfil de velocidades, ya que 
se puede determinar K prom con facilidad a pariir de la información del gasto de 
flujo. 

Se tiene la velocidad máxima en la línea central y se determina a partir de la 
ecuación 8-41 mediante la sustitución r = 0, 


^raáx 2Vp ron , (8-42) 

Por lo tanto, la velocidad promedio en el fìujo laminar completamente desa- 
rrollado en un tubo es un medio de la velocidad máxima. 


Caída de presión 

Una cantidad de Ìnterés en el análisis del flujo en tubos es la caída de presión 
àP ya que está directamente relacíonada con las necesidades de polencia tlel 
ventilador o la bomba con el fm dc mantener el flujo* Dado que dPldx = cons- 
tante y se integra desde x — x ì9 donde la presión es P^ hasta x = x { + L, don- 
de la presión es P 2 , Se obtiene 


dP P 2 ~ P i 
dx^ L 


(8-43) 


Si se sustituye la ecuación 843 en la exprestón dc la ì/ prom de ìa 8-40, la eaída 
de presión se puede expresar como 


Fíitjo lamìnar. 


8 1iL V pf0nl 3 2 /xL V prom 

~R* = & 


( 844 ) 


Tradicionalmente, se usa el símbolo A para indicar la diferencia entre los valo- 
res tlnal e inicial, como Ay = y 2 ~ Ji- Pero en ei flujo de fluidos, AP se em- 
plea para desìgnar la caída de presión y, por consiguiente, es P 3 — P 2 - Una 
caída de presión debida a efectos viscosos representa una pérdida irreversible 
de presión y se le conoce como la pérdida de presión &P L para hacer resahar 
que es una pérdida (precisamente como la pérdida de carga h L , la cual es pro- 
porcional a ella), 

Nótese, por lo expresado en la ecuación 8-44, que la caída de presión es pro- 
porcionaJ a la viscosidad /x del fluido, y AP seria cero si no hubiera fricción. 
Por lo tanto, en este caso, la caída de presión de P } a P 2 se debe por entero a 
los efectos viscosos, y la ecuación 8-44 representa la pérdida de presìón A P L 
cuando un fluido de vtscosidad /x fluye por un tubo de diámetro constante D 
y longitud L, a la velocidad promedio V pram , 

En la práctica, resulta conveniente expresar la pérdida de presión para todos 
los tipos de flujos internos completamente desarrollados (flujos laminares o 
turbulentos, tubos circulares o no círculares, superficies lisas o ásperas, tubos 
horizontales o inclinados) como (figura 8-19) 


Pérdida de presiÓn : 


Ap _ f L pV ? IM 

D 2 


(8-45) 


en donde pV pram /2 es la presión dínámica y / es el factor de fricción de 
Darcy, 

8 r w 

f =-p^~ 

r * prnm 

Éste también se conoce como factor de fricción de Darcy-Weìsbach. en 
honor del francés Henry Darcy (1803-1858) y eì alemán Julius Weisbach 



FIGURA 8-19 

La relación para la pérdida de presión (y 
para la pérdida de carga) es una de las 
más generales en la meeánica de fluidos 
y es válida para los flujos laminares o 
turbulentos, para lubos circularcs o no 
circulares y para tubos con supcrtlcies 
lisas o ásperas. 
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D —— 


W b D ,* 3 = 1 h P 



F1GURA 8-20 


La necesidad de potenda de bombeo 
pata un sisteTna de tubos con flujo 
laminar sc puede reducir en un factor 
de 16 aJ duplicar ei diámetro del lubo. 


f 1806-187 í), los dos ingenìeros que realizaron la tnayor connibuciói] paia su 
desarrollo. No debe confundirse con el coeficìente defricción C f [también lla- 
mado factor de frìccìón de Fannìng, en honor del mgemero esiadounidense 
John Fanning (1837-1911)], el cual se defíne como — 2r, v /(pV^ mm ) =//4. 

Si se igualan ías ecuaciones 8-44 y 8-45 emre sf y se despcja/ se obtiene el 
factor de frieeión para el flujo laminar completamente desarrollado en un tubo 
circular: 

64u 64 

Titho citvulai; iamimn f = • — — ( 8 - 46 ) 

Esta ecuación muestia que en elflujo lamìnar, el factor de fricción esfunción 
sólo del número de Reynolds y es ìndependiente de la aspereza de la superýì- 
cie del tuho. 

En el análisis de sistemas de tuberías, las pérdidas por fricción comúnmente 
se expresan en términos de la altura equivalente de la cohtmna de fhtida. 11 a- 
mada pérdida de carga h L . Si se observa, con base en la estática de fluidos, 
que AP — pgh y, como eonsecuencia, una diferencia de presión de AP corres- 
ponde a una altura de fluido de h = A Pfpg, la pérdida de carga en ei tubo se 
obtiene al dividìr AP l entre pg para dar 

. = àP L _ L \r inm 

1 Pg D 2g 

La pérdida de carga h Ĺ representa la alìura adìcional a la que necesita ele- 
varse elfluido pormedìo de una bomba para vencer las pérdìdas porfrìccìón 
en el tubo , La pérdida de carga es causada por la víscosidad y está relacionada 
de manera directa con el esfuerzo cortante en la pared. La ecuación 8-45 es 
válida tanto para los flujos laminares como para los turbulentos, tanto en tu- 
bos circulares como en no circulares; en cambio, la ecuación 8-46 sólo es válì- 
da para ei fíujo laminar completamente desarrollado en tubos circulares. 

Una vez que se conoce la pérdida de presión (o pérdida de earga), se deter- 
mina la potencia requerida dc bombeo para vencer la pérdida de presión, a 
partir de 

^bontba.L = VAP Ĺ - ỳpgh L = mgh L (8-47) 

donde l/es el gasto volumétrico y m es el gasto de masa. 

La velocidad promedio para el flujo laminar en un tubo horizontal es, de 
acuerdo con la ecuación 8-44, 


Tithù horizontaí: 


r prsTtn 


(P\ ~ 

8 pL 


(P } - P 2 )P 2 
32 fiL 


A PD 2 
32 pl 


Entonces, el gasto volumétrico para el flujo laminar a través de un tubo hori- 
zontal de diámetro D y longitud L queda 


U- - 


(P,-P,)R 2 , (P,~P 2 )ttD* 

ttR 7 = 




ll&pL 


AP ttD 4 
ìl&pL 


(8-48) 


Esta ecuacíón se conoce como ley de Poiseuille y a este flujo se le Wmmflujo 
de Hagen-Poiseuille, en honor de los trabajos de G. Hagen (1797-1884) y L 
Poiseuille (1799-1869) sobre el tema, A partír de la ecuación 8-48, nótese que 
para un gasto espeeiftcado, la caída de prestón y, por ende , la potencia re- 
querida de bombeo r son proporcionales a la longitud del tubo y a la viscosi- 
dad del fluido, pero inversamente proporcìonales a la cuarta potencìa dei 
radio (o deì diámetro) del tubo , Por lo tanto, la necesidad de potencia de 
boinbeo para un sistema de tubcrías se puede reducir en un factor de 16 al du- 
pìicar el diámetro del tubo (figura 8-20) + Por supuesto, dcben sopesarse los 
beneficios de la reducción en los costos de la energía en contraste con el costo 
mayor de conslrucción, debido al uso de tubo con diámetro más grande. 
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La caída de presión A P es igual a la pérdida de prestón A P L , si se trata de un 
tubo horizontal, pero éste no es el caso para ios tubos inclinados o para aqué- 
llos con área variable de la sección transversal, debido a los cambios en la ele- 
vación y la velocidad. 

Perfil de temperatura y el número de Nusselt 

En el análists anterior, se ha obtenido el perfil de velocidad para el flujo com- 
pletamente desarrollado en un tubo circular a partir de un balance de fuerzas 
aplicado sobre un elemento de volumen, y se ha determinado el factorde fric- 
ción y la caída de presión. Ahora se obtendrá la ecuación de la energía me- 
diante la aplicación del balance energético sobre un elemento diferencial de 
volumen y se resolverá con el fin de obtener el perfil de teinperatura para ìos 
casos dc tempcratura superficial constante y flujo de calor constante en la su- 
perficie. 

Reconsidérese el ílujo laminarestacionario de un ftuido en un tubo circular 
de radio R . Las propiedades del fluido p, k y c p son constantes y el trabajo rea- 
lizado por las fuerzas vìscosas es despreciabíe* E1 fluido fluye a lo largo dei 
eje x con velocidad u. E1 fìujo está completamente desarrollado, de modo que 
u es independiente de x ; de donde u ~ u(r). Àl advertir que la energía se trans- 
fiere por la masa en la dirección x y por conducción en la dirección r (se 
supone que la conducción en la dirección x es despreciable), el balance de 
energía de fìujo estacionario para un elemento con forma de una capa cilín- 
drica, de espesor dr y longitud dx , se puede expresar como (figura 8-21) 



FIGURA 8-21 


Elemento diferenciai de volumen usado 
en la deducción de la relación del 
balance de energía. 


mc p T x ~ mc p T x + * +Q r -Q r + * = 0 


( 8 - 49 ) 


donde m = puA c = pu{2irrdr). A1 sustituir y dividir entre lirrdrdx da, des- 
pués de reordenar. 


o bien. 


- T _ 1 (W ~ Q r 

P CpU dx 2vrdx dr 


( 8 - 50 ) 


Pero 


ar = i ag 

dx 2 pc p irrdx dr 


(8-51) 


òQ 

dr 




( 8 - 52 ) 


Àl sustituir y utilìzar a ~ k/pc p da 



dT\ 
rdr\ dr) 


( 8 - 53 ) 


lo eual expresa que la razón de transferencia neta de energta al volumen de 
controi por elflujo de masa es igual a ia razón neta de conducción de calor 
en ìa dìrección radiaL 


Flujo constante de calor en la superficie 

Para el fìujo completamente desarrollado en un tubo círcular sujeto a ftujo de 
calor constame en la superfieie, se tiene* con base en la ecuación 8-24, 


òT dTj dT tìt 24 

= — constante 

ÒX dx ÚX pVpronfpR 


( 8 - 54 ) 
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T s = constante 



Píujo laminar 

completajneDte 

desannllado 


FIGURA 8-22 

Ew el Oujo laminar en un tubo con 
temperatura superficial constante tanto 
el facior de fricción como el coeficiente 
de íransferencia de calor permanecen 
constantes eu la región completamente 
desarrollada. 


Si en la deducción dc la ecuación 8-53 se considerara la conduccíón de calor 
en la direcdón .r, daría un término adicional ad^T/dx 1 , cl cual sería igual ace- 
ro, ya que dT/dx = constante y, por tanto, T = T(r). Por ìo tanlo, en este caso, 
se satisface con exactitud la suposición de que no se tiene conducción de ca- 
lor axiaL 

Á1 sustituir la ecuación 8-54 y la relaeión para el perfU de velocidad (ecua- 
ción 8-41) en la 8-43 T da 


= dT\ 

kR\ R~J r dr V drj 


(8-55) 


la eual cs una ecuacicm diferencial ordinarìa de segundo orden. Su solucidn 
general se obiiene mediante la separacidn de ias varíables e integrar dos veces, 
para dar 

T -m( r ’--£)* c ‘' +c ‘ <8 ' 58 ' 

La solución deseada para el probìema se obtiene al apltcar las contíiciones de 
frontera dT/Bx = 0 en r = 0 (debido a la simetría), y T — T SÌ en r = R. Se ob- 
tiene 


T= T s 


<j,R(3 C fM 

k \4 R- 4 R*J 


(8-57) 


La temperatura media de la masa T m se determina al sustituir las relaciones de 
los perfiles de velocidades y de temperaturas (ecuaciones 8-41 y 8-57) en la 
ecuación 8-4 y llevar a cabo la integración. Esto da 


11 q s R 

m Is 24 k 


(8-58) 


A1 combinar esta relación con q s = h(T $ — T m ) da 


h 


24 k 

11 R 


48 
11 D 



(8-59) 


o biem 

Tubo àtvuìan tamimr (q x = constante): Nu = = 4.36 (B-60) 

Por lo tanto, para el flujo laminar completamente desarrollado en un tubo 
circular sujeto a flujo de calor constantc en la superfìcie, el número de Nusselt 
es constante. No se tienc dcpendencia con respccto a los números de Reynolds 
o de PrandtL 

Temperatura superficial constante 

Se puede realizar un análisis semejante para el flujo lamínar completamente 
desarrollado en un tubo circular para el caso de temperatura superficia! cons- 
tante T s . En este caso el procedimiento de solución es más conipìejo, ya que se 
requieren iteraciones, pero la relación del námero de Nusselt que se obtiene es 
ígualmente sitnple (fìgura 8-22): 


Tubo circulan ktminar (7\ — constante): 


Nu = = 3.66 


(8-6t) 
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La conductividad térmica k a usarse en las reiacìones de Nu antes dadas debe 
evaluarse en la temperatura media de la masa dei íluido, la cual es el prome- 
dio aritmético de ìas temperaturas medias del fluido en la admisión y la salida 
del tubo. Para el flujo laminar el efeeto de la aspereza superfieial sobre el fac- 
tor de fricción y el coeficiente de transferencia dc calor es despreciabie, 

Flujo laminar en tubos no circulares 

En la tabla 8-1 se dan ias relaciones del factor de fricción/y del número de 
Nusselt para éìflujo laminar completamente desarrolladú en tubos de diver- 
sas seecíones transversales. Los números de Reynolds y de Nusselt para ei flu- 
jo en estos tubos están basados en ei diámetro hidráulico D h — 4-À c /p , donde 
A c es el área de la sección transversal del tubo y p es su perímetro. Una vez 
que se cuenta con el número de Nusselt, el coeficiente de transferencia de ca- 
lor por conveceión se determina a partìr de h = kNu/D h . 


TABLA 8-1 


Numero de Nusselt y factor de fricción para el flujo íaminar completamente 
desarroilado en tubos de diversas seccìones transversales ( D h = 4 A c ip f 
Re = V p!om D h /v t y INIu = hD h lk) 


Configuracìón 
geométrtca del tubo 



Círeulo 





Número de Nusseft 


Factor de 


= Const. 


<7 


£ 


3.66 


2.98 

3.39 

3.96 

4.44 

5.14 

5.60 

7.54 


3,66 

3.74 

3.79 

3.72 

3.65 


1,61 

2,26 

2.47 

2,34 

2.00 


= Const. fricción f 


4.36 64.00/Re 


3.61 

4.12 

4.79 

5.33 

6.05 

6.49 

8.24 


56,92/Re 

62.20/Re 

68.36/Re 

72.92/Re 

78.80/Re 

82.32/Re 

96.00/Re 


4,36 

4.56 

4.88 

5.09 

5.18 


64.00/Re 

67,28/Re 

72,96/Re 

76.60/Re 

78.16/Re 


2.45 

2.91 

3.11 

2,98 

2.68 


50.80/Re 

52.28/Re 

53.32/Re 

52.60/Re 

50,96/Re 
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h- 30 ft 

FIGURA 8-23 


Esquema para el ejemplo 8-2. 


Desarrollo dei flujo laminar en la región de entrada 

Para un tubo circular de longitud L sujeto a temperatura supertìcial constante, 
ei número promedio de Nusselt para la región de entrada térmica se puede de- 
terminar a partir de (Edwards y otros, 1979) 


0.065 (D/L) Re Pr 

Región de entrada, taminar; Nu = 3.66 + + 0 04[(D/Í|) Re p r] w (e ' 62) 

Mote que el nttmero de Musselt promedio es más grande en la región de entra- 
da, como era de esperarse, y tìende en forma asintótica al valor compíetamen- 
te desarrollado de 3.66 cuando L ». En esta relación se supone que el flujo 
está hidrodinámicamente desarrollado cuando el fluido entra en la sección de 
calentamíento, pero también se puede usar en forma aproximada para el flujo 
en desarrollo hidrodinámico. 

Cuando la diferencia entre las lemperaturas de la superficie y del fluido es 
grande, puede ser necesario tomar en cuenta ìa variacìón de la viscosidad con 
la temperatura. En ese caso, se puede detei minar el numero de Nusselt prome- 
dio para el fluio laminar en desarrollo en un tubo circular a partir de fSieder v 
Tate (1936)] 



Todas las propiedades se evaluan en la temperatura medía de ]a masa del flui- 
do, excepto p* s , la cual se evalua en la temperatura de la superficie. 

E1 núrnero de Nusselt promedio para la región de entrada térmica de flujo 
entre placas paraielas isotérmicas de longitud L se expresa como (Edwards y 
otros, 1979) 


Regìón de entrada, laminar: 


0.03 {DJD Re Pr 

Nu - 7.54+ ] + o.o ] 6[(D A Jl) Rc Pt] w 


(8-64) 


donde D u es el díámetro hidráulico, el cual es el doble del espaciamiento en- 
tre las placas. Esta relación se puede usar para Re £ 2 800. 


EJEMPLO 8-2 Caída de presión en un tubo 

Está ftuyendo agua en forma estacionaria a 40°F (p = 62.42 Ibm/ft 3 y m = 
1.038 x 10' 3 Ibm/ft ■ s) en un tubo horizontai de 0.12 in de diámetro y 30 ft 
de largo, a una velocidad promedio de 3 ft/s (figura 8-23). Determine la caída 
de presión y la necesidad de potencia de bombeo que se requiere para vencer 
esta caida de presión. 

S0LUCIÒN Se da ia velocidad de ffujo promedío en un ìubo. Deben determi- 
narse la caída de presión y ìa potencia requerida de bombeo. 

Suposiciones 1 El flujo es estacionario e incompresible. 2 Los efectos de la en- 
trada son despreciabies y, por consiguiente, ei flujo está completamente de- 
sarrollado. 3 E1 tubo no contiene componentes como codos, válvulas o conec- 
tores. 

Propiedades Se da que !a densidad y la viscosidad dinámica del agua, que son 
p - 62.42 lbm/ft 3 y p. - 1.038 x 10’ 3 Ibm/ft ■ s. 

Análisis En primer lugar, se necesita determinar el régimen de flujo, El 
número de Reynolds es 

pV fmm D {62.42 lbm/ft’)(3 ft/s)(0.12/12 ft) 

Re =- - -= -- -— --r- --- = 1 803 

P 1.038 X 10 _3 lbm/ft-s 
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e! cual es menor que 2 300. Por lo tanto, el flujo es laminar. Entonces el factor 
de fricción y la caída de presión quedan 


/= M = 

J Do 


64 

Re 1 803 


01)355 


* „ _ ,L _ n M „ 30 ft (62.42 Jbm/ft 3 )(3 ft/s) 3 ( nbf ) 
/ D 2 U.UJ35 Q01 ft 2 \32.1741bm • ft/s 2 / 

— 930 lbf/ft 2 = 6.46 psi 

El gasto volumétrico y las necesidades de potencia de bombeo son 

V= VA = V prom (7r£> 2 /4) = (3 ft/s)[7r(0.01 ft) 2 /4] = 0.000236 ft 3 /s 
WUba = VàP = (0.000236 ft 3 /s)(930 lbf/ft 2 )( ( y^^~-^) = 0.30 W 


Por lo tanto, se necesíta una entrada de potencia mecánìca en la cantidad de 
0,30 W para vencer Jas pérdidas por fricción en el flujo debidas a la viscosídad. 


EJEMPLQ8-3 Flujo de aceite en una tubería que pasa a través 
de un lago 

Considere e! flujo de aceite a 20°C en una tubería de 30 cm de diámetro a una 
velocìdad promedío de 2 m/s (fígura 8-24), Una sección de 200 m de largo de 
la tubería horizontal pasa por las aguas heladas de un lago a 0°C. Las medicio- 
nes indican que la temperatura de la superfícíe del tubo está muy cercana a 
0°C, Si descarta la resistencia térmica deJ material del tubo, determíne a) la 
temperatura del aceite cuando e! tubo saie del lago T b) la razón de ía transfe- 
rencia de calor desde el aceíte y c) la potencía requerida de bombeo para ven- 
cer las pérdidas de presìón y mantener el flujo del aceite en el tubo, 

SOLUCIÓN Fluye aceite en una tubería que pasa por las aguas heladas de un 
lago a 0°C. Deben determinarse la temperatura de saìtda del aceite, la razón de 
la pérdida de calor y la potencia de bombeo necesaria para vencer ias pérdidas 
de presión, 

Suposiciones t Existen condiciones estacionarias de operacíón. 2 La tempera- 
tura superficiai de! tubo es muy cercana a 0°C. 3 La resìstencia térmica del tu- 
bo es despreciable. 4 Las superficies interiores de la tubería son lisas. 5 El flujo 
está hídrodinámicamente desarrollado cuando !a tubería llega al lago. 
Propiedades No se conocè la temperatura de salida del aceìte y t como conse- 
cuencta, no se puede determlnar la temperatura media de !a masa a la cual se 
deben evaiuar las propíedades de! aceite, La temperatura medía del aceíte en 
la admìsión es de 20°C y se espera que esta temperatura caiga un tanto como 
resultado de la pérdida de calor hacìa las aguas heladas del lago, Se evalúan las 
propiedades del aceite a la temperatura de admisión, pero se repetìrán !os 
cálculos, st es necesario, mediante las proptedades a 1a temperatura media de la 
masa evàluada. A 20°C r se lee (tabla A-14) 

p = 888.1 kg/m 3 v = 9.429 X 10“ 4 m 2 /s 

k = 0.145 W/m - °C c p = 1 880 J/kg ■ °C Pr = 10 863 


471 

CAPlTULO 8 



-200 m-—- 

FIGURA 8-24 

Esquema para el ejemplo 8-3. 
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Anáfisis a) El número de Reynolds es 

^prom D (2 m/s)(0.3 m) 

Re — ——— — -— -—;— t— — 636 

v 9.429 X 10^ 4 m 2 /s 

e! cual es menor que el número de Reynolds crítico de 2 300. Por lo tanto ? el 
flujo es lamínar y, en este caso f la longitud de ta entrada térmica es muy apro- 
ximada, 


Ĺ T ^ 0,05 Re Pr D = 0.05 X 636 X 10 863 X <0.3 m) ^ 103 600 m 

lo cual es mucho mayor que ía longitud total del tubo, Esto es típico de Sos fluí- 
dos con alfos números de Prandtl. Por lo tanto, se supone un flujo en desarro- 
llo térmico y se determina el número de Nusselt a partir de 


i t n 0.065 (DIL) Re Pr 

Nu = = 3,66 +- 

k 1 + 0,04[(D/L)RePr] 2/3 

0,065(0.3/200) x 636 x 10 863 

" 3 ' 66 + 1 + O.()4[((U/2O0) X 636 X 10 863]^ 

= 33.7 

Note que este número de Nusselt es considerablemente más alto que el vator 
completamente desarrollado de 3.66. Entonces, 



0,145 W/m - °C 

0,3 m 


(33.7) = 16.3 W/m 2 ■ °C 


Asimismo, 

A s - t tDL = 7r(0.3 m)(200 m) = 188,5 m 2 
m = pAcYpsom — (888 1 kg/m 3 )[Ì7r(0.3 m) 2 ](2 m/s) = 125.6 kg/s 

A continuación se determina la temperatura de salida del aceite a partir de 


T e = T S ~ (T s - Tj) exp (-hAJmcp) 


= 0°C - [(0 - 20)°C] exp 

= 19.74°C 


(16.3 W/m 2 - °C)( 188.5 m 2 ) 
(125,6 kg/s)(l 88 U/kg * °C)_ 


Portanto, la temperatura medìa del aceite cae en un sìrmple 0.26°C al cruzar el 
lago. Esto hace que la temperatura media de la masa de aceite sea 19,87 D C t la 
cual es prácticamente idéntica a la de admisión de 20°C, Por lo tanto, no se ne- 
cesita volver a evaluar las propiedades, 

b) La díferencia media logarítmìca de temperatura y la razón de la pérdida de 
calor del aceìte son 


at; = 


T, ~ T e 


20 - 19.74 


T s - T e , 0 - 19.74 

* n j s — j t 11 0 — 20 


— 19.87°C 


Q = hA,àT in = (16.3 W/m 2 ■ °C){ 188.5 m 2 )(-19.87°C) = -6.11 x 1(V W 
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Por ío tanto, ei aceite perderá calor a razón de 61.1 kW cuando fluye por ef tu- 
bo en ias aguas hefadas del lago. Note que, en este caso P AT [n es idéntica a ia 
temperatura media aritmética, ya que A / ^ A T e . 

c) El fiujo iamínar del aceite está hidrodinámicamente desarrollado* Por lo tan- 
to, se puede determinar el factor de fricción a partír de 


- _ 64 _ 64 
J ~ Re “ 636 


0.1006 


Entonces, la caída de presión en el tubo y la potencìa requerida de bombeo 
quedan 


. p v i 


prucn 


2 


= 0.1006 


200 m (888.1 kg/m 3 )(2 m/s) 2 


^komba 


0.3 m 2 

ijiAP H25.6 kg/s)( 1.19 X 10 ? N/m 2 ) 
~P~ ~ 888.1 kg/m 3 


= 1.19 X 10 5 N/m : 


Itì.8 kW 


Díscusión Se necesita una bomba de 16.8 kW sólo para vencer la fricción 
en el tubo cuando el aceite fluye en el tramo de 200 m de largo a través del 
tago. 


8-6 - FLUJ0 TUR8ULENT0 EN TUB0S 

ÀI principio se mencionó que el flujo en tos tubos lisos es completamente tur- 
bulento para Re > 10 000. Ei flujo turbulento se utiìiza de manera común en 
la prácíica debido a los coeficientes más altos de transferencia de calor asocia- 
dos con él. La nmyor parte de las correlaciones para los coeficientes de frìc- 
ción y de transferencia de calor en el flujo turbulento se basan en estudios 
experiineiitales debido a la dificultad para tratar en forma teórìca con este ti- 
po de flujo. 

Para los tubos lisos, el factor de fricción en el flujo turbulento se puede de- 
terminar a partir de la primera ecuación de Petukhov explícìta [Petukhov 
(1970)], dada como 

Tubos íìsos: f = (0.790 In Re “ 1.64) 3 000 < Re < 5 X H/ (8-65) 

E1 numero de Nusselt en el fìujo turbulento está relacionado con el factor de 
fricción a través de la analogía de Chìlton-Colburn, expresada como 

Nu = O.I25/RePr ltì (8-66) 

Una vez que se euenta con el factor de fricdón, se puede usar esta ecuación de 
manera eonveniente eon el fm de evaluar el ruimero de Nusselt tanto para los 
tubos lísos eorno para los ásperos. 

Para el flujo turbulento compìetamente desarrollado en tuhos lisos , se pue~ 
de obtener una relación simple para el número de Nusselt al sustítuír en la 
ecuación 8.66 de ia sirnple relacidn de la ley de potencia/= 0.184 Re -02 para 
el factor de fricción. Esto da 

Nu = 0.023 Re us Pr 1 '- 1 (rJ S To 00Q 60 ) l8 ' 671 

ia cual se conoce como ecuación de Colburn. Se puede mejorar la precisión 
de esta ecuación al modificaria como 

Nu = 0.023 Re as Pr" 0-68) 
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donde n — 0.4 para el calentamìento y 03 para el enfriamìento del fluido que 
fiuye por el tubo. Esta ecuación se conoce como ecuación de Dittus-Boelíer 
[Dittus y Boelter (1930)] y se prefiere a la de Colbum. 

Pueden usarse las ecuaciones precedentes cuando la diferencia de tempera- 
tura entre el íluido y la superficie de la pared no es grande, evaluando todas 
las propìedades del fluido en la temperatura media del fluido, T b — (fr + 
T e )f2. Cuando la variación es grande, debido a una diferencia grande en las 
temperaturas, puede usarse la ecuación que sigue, debida a Sieder y Tate 
(1936), 


N““ 0.027 RW’fáJ'" ( a? R tí foìJo® 0 ) (»■»»> 

En este caso, todas las propiedades se evaiuan en T h , excepto fi sf la cual se 
evalua en T s . 

Las relaciones del nutnero de Nusselt que acaban de darse son bastanle sim- 
ples, pero pueden dar errores tan grandes como de 25%. Este error se puede 
reducir de manera considerable, hasta menos de 10%, mediante relaciones 
más complejas pero predsas, como la segunda ecuación de Petukhúv, expre- 
sada como 


Nu = 


(//8) Re Pr 

1.07 + l23(//8)°- 5 (Pr /3 - 1) 


/ 0.5 < Pr^ 2 000 \ 

\ I0 4 < Re <5 X UfiJ 


(8-70) 


Se mejora la exactitud de esta relación al modificarla como [Gnìelinski 
(1976)] 


(//8)(Re - 1 000) Pr /0.5^Pr<2 000 \ 

I + !2.7(//8F ìPr'* ~ l) \3 X UP < Re < 5 X 10*1 

donde se puede determinar el factor de fricción/a parlir de una relación apro- 
piada, como la primera ecuación de Petukhov. En los cálculos debe preferirse 
ìa ecuación de Gnielinski. Una vez más. las propiedades deben evaluarse a la 
temperatura media de la masa del fluido, 

Las relaciones antes dadas no son muy sensibles a las condiciones térmicas 
en las superficies del tubo y se pueden usar tanto para el caso de T s — constan- 
te como pai'a el de q s = constante. À pesar de su sencillez, las relaciones ya 
presentadas dan resultados suficientemente precisos para la mayor parte de los 
fines de ingeniena. También se pueden usar para obtener estimaciones apro- 
ximadas del factor de fricción y de los coeficientes de transferencia de calor 
en la región de transicióm 

Las reìaciones dadas hasta ahora no se aplican a los metales liquìdos debi- 
do a sus numeros de Prandtl muy bajos. Para los metales líquidos (0.004 < Pr 
< 0.0 ì\ Sleicher y Rouse 0975) recomiendan las reiaciones siguientes para 
10 4 < Re < 10 tì : 


Metales ííquiths, T Ỳ ~ constante: Nu = 4.8 + 0.0156 Re H * 5 Pr^ 3 (8-72) 

Metales Hquidos, q s — constante: Nu = 63 + 0X1167 Re u íi5 Pi u M1 (8-73) 

donde el subíndíce s ìndìca que el numero de Prandtl se debe evaluar a la tem- 
peratura superficiak 
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Superfìcies ásperas 

Cualquier irregularidad o aspereza en la superficìe perturba la subcapa lami- 
nar y afecta el flujo* Por lo tanto, a diferencia del Áujo laminar, el factor de 
fricción y eì coeficíente de convccción en el flujo turbulento dependen fuerte- 
menle de la aspereza superficìal 

E1 factor de fricción en el flujo turbulento completamente desarrollado en 
un tubo depende del numero de Reynolds y de la aspereza relativa s/D , Ia 
cual es la razón de la altura media de la aspereza del tubo al diámetro de éste. 
La forma funcional de esta dependencia no se puede obtener a partir de un 
análisis teórico y todos los resultados de los que se dispone se obtienen de 
concienzudos experimentos mediante el uso de superficies cuya aspereza se 
produce en forma artificial (comúnmente, al pegar granos de ai'ena de un 
tamano conocido sobre las superficies ìnteriores de los tubos). La mayor parte 
de esos experimentos los condujo J. Nikuradse, estudiante de PrandtS, en 
1933, y fueron seguidos por los trabajos de otros. E1 factor de fricción se 
caiculó a partir de las mediciones del gasto y de la caída de presión. 

Los resultados experimemales obtenidos se preseman en las formas tabular, 
gráflca y funcional, obtenidas mediante ajuste de curvas con base en los datos 
experimentales, En 1939, Cyril E Colebrook (1910-1997) combinó los datos dis- 
ponibles para el flujo de transición y para el flujo turbulento en tubos lisos, así 
como ásperos, en la relación implícita siguiente, conocida como ecuación de 
Colebrook: 


= ^2.0 íog+ Re~v/ ) íflu J 0lurbulento ^ t8 ' 74) 

Se observa que el íogaritmo de la ecuación 8-74 es uno de base 10, en lugar de 
natural. En 1942, el ingeniero estadounidense Hunter Rouse (1906-1996) veri- 
ficó la ecuación de Colebrook y produjo un trazo gráfico de/como función de 
Re y del producto Re v/. También presentó ìa relaeión para éì flujo laminar y 
una tabla de asperezas de lubos comerciaìes, Dos afios más tarde, Lewis F. 
Moody (1880-1953) voìvió a trazar el diagrama de Rouse en la forma que es 
usada comúnmente en la actualidad. En el apéndice se da, eomo figuraÀ-20, el 
ahora famoso diagrama de Moody. En éste se presenta el factor de fricción 
cìe Dai'cy para el flujo en tubos como función del nLimero de Reynolds y de 
e/D, sobre un amplio rango. Probablemente es uno de los diagramas acepta- 
dos y usados con más amplitud en ingenierfa. Àunque está desarroliado para 
tubos circulares, también se puede usar para tubos no circulares, aJ reemplazar 
el diámetro por el diámetro hidráulìco. 

Para los tubos lisos, la concordancia entre las ecuaciones de Petukhov y de 
Colebrook es muy buena. E1 factor de fricción es mínimo para un tubo lìso 
(pero todavía no eero debido a la condición de no deslizamiento) y aumenta 
con la aspereza (fígura 8-25). 

Los tubos que se encuentran en el comercio son diferentes a ios usados en los 
experimentos en el sentido de que la aspereza de los primeros no es uniforme y 
resulta difícil dar una descripción precisa de ella + En la tabla 8-3 y en el diagra- 
ma de Moody, se dan valores de la aspereza equivalente para algunos tubos co- 
merciales. Pero debe tenerse presente que estos valores son para tubos nuevos y 
ìa aspereza relativa de éstos puede incrementarse con el uso como consecuencia 
de la corrosión, la acumulación de incrustación y la precipitación. Como resu!- 
tado, el factor de fricción puede incrementarse en un factor de 5 a 10. En el di- 
seho de sistemas de tuberías, deben considerarse las condiciones reales de 
operación. Àsimismo, el diagrama de Moody y su equivalente ecuación de Co- 


Aspereza 

Factor de 

relativa, 

fricción, 

e/D 

f 

0,0* 

0.0119 

0.00001 

0.0119 

0.0001 

0.0134 

0.0005 

0,0172 

0.001 

0.0199 

0.005 

0.0305 

0.01 

0.0380 

0.05 

0.0716 

*Superficie lísa. Todos los valores son para He 
= 10 s y están caículados con base en la ecua- 

cíón S-74, 



FIGURA 8-25 

E1 factor de fricción es mínimo para un 

rubo líso y aumenta con la aspereza. 


TABLA 8-2 

Tamanos estándsr para tubos de 
aeero céduia 40 

Tamano 

Diámetro interìor 

nominah in 

reah in 

% 

0.269 

% 

0.364 

% 

0,493 

% 

0.622 

% 

0.824 

i 

1.049 

VÁ 

1.610 

2 

2,067 

2 l A 

2.469 

3 

3.068 

5 

5.047 

10 

10.02 
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TABLA 8-3 

Valores de la aspereza equivalente 
para tubos eomerciales nuevos* 


Aspereza, e 


Material 

ft 

mm 

Vidrio. plástico 

i 0 (liso) 

Concreto 

0.003-0.03 

0,9-9 

Duela de 
madera 

0.0016 

0.5 

Caucho 

alìsado 

0.000033 

0.01 

Tubería de co- 
bre o latón 

0.000005 

0.0015 

Hierro 

fundido 

0.00085 

0.26 

Hierro 

gatvanizado 

0.0005 

0,15 

Hierro forjado 

0.00015 

0.046 

Acero 

inoxídable 

0.000007 

0,002 

Acero comer- 
cial Clíso) 

0.00015 

0.045 


*La incertidumbre en estos vaiores puede ser tan 
grande como 2:60%. 



En el tlujo turbulento, el perfìl de 
velocidades es casi tma recia en la 
región del nucleo y se lienen 
cualesquìera gradiemes significatÌYOS de 
veiacidad en la subcapa viscosa. 


lebrook comprenden vartas incertidumbres (el tamano de la aspereza, cl error 
experimental, el ajuste de la curva para los datos, etc,} y, por consiguiente, los 
resultados obtenidos no deben tratarse como “exactos J \ Suele considerarse que 
son exactos hasta ±15% sobre el ìntervalo completo de la figura. 

La ecuación de Colebrook es implícita en/y, por lo tanto, la detcrminaciÓTi 
del factor de fricción requiere alguna iteración, a menos que se use un pro- 
grama para resolver ecuaciones, como EES. En 1983, S. E. Haaland dio una 
relación explícita aproximada como 


1 

Vf 


-1.8 log 


Re 



( 8 - 75 ) 


Los resultados obtenidos a pailir de esta relación se encuentran a menos de 2% 
de dilerencia de los obtenidos con la ecuación de Colebrook. Si se desean re- 
sultados más exactos, se puede usar la ecuación 8-75 como una buena primera 
conjetura cn una iteración de Newton cuando se usa una calculadora progra- 
mable o una hoja de cálcuio a fin de resolver para/con la ecuación 8-74. 

En el flujo turbulento la aspereza de la pared incrementa el coeficiente de 
transferencia de calor h en un factor de 2 o más [Dipprey y Sabersky (1963)]. 
Se pucde calcular aproximadamente el coeficiente de transferencia de calor 
por convección para los tubos ásperos con base en las relaciones de! número 
de Nusselt, como la ecuación 8-71, mediante el factor de fricción determina- 
do a partir del diagrama de Moody o la ecuación de Colebrook. Sin embargo, 
este procedimiento no es muy exacto, ya que no se tiene un aumento adicio- 
nal en h con/para/> 4/ iso [Norris (1970)] y deben usarse las correlaciones 
desairolladas específicamente para los tubos ásperos cuando se desea una ma- 
yor exactitud. 


Desarroilo del flujo turbulento en la región 
de entrada 

Las longihides de entrada para el flujo turbulento son típícamente cortas, a 
menudo sólo de 10 diámetros de tubo de largo y, por tanto, se puede usar de 
manera aproximada el número de Nusselt determinado para el flujo turbulen- 
to completamente desan ollado para todo el tubo. Esie simple procedimiento 
proporciona resultados razonabíes para la caida de prestón v la transferencia 
de calon en el caso de tubos largos, y resultados conservadores para los tubos 
cortos. Para obtcner una mayor exactitud, en la literatura se dispone de corre- 
laciones para los coefìcientes de fricción y de transferencia de calor para las 
regiones de enirada. 


Flujo turbulento en tubos no circulares 

Los perfiles de veiocidades y de temperaturas eu el flujo turbulento son casi 
lineas rectas en la región central y se tienen cualesquiera gradientes sìgnifica- 
tivos de velocidad y de temperatura en la subcapa viscosa (ílgura 8-26). A 
pesar del espesor pequeno de la subcapa ìaminar (por lo común mucho menos 
de 1% del diámetro del tubo), ias caracterfstícas dei flujo en esta capa son muy 
importantes, ya que fijan el escenarío para el fiujo en el resto del Lubo. Por lo 
tanto, las caracterfsticas de la caída de presión v de la transferencìa de ealor 
del flujo turbulento en los tubos son dominados por la subcapa viscosa muy 
delgada próxima a la superftcie de la pared y la forma de la región centrai no 
tiene mucho sígnificado. Como consecuencia, también se pueden usar, con ra- 
zonable exactitud. las relaciones para el flujo turbulento antes dadas para los 
tubos circulares en los no circulares, al reempiazar el diámetro D en la evalua- 
ción del númcro de Reynolds por el diámetro hidráulico D h — 4 A c ip. 
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Flujo por la sección anular entre tubos concéntricos 

Algunos equipos sencillos de transferencia dc calor constan de dos tubos con- 
céntricos y, de manera apropiada, se les conoce como intercambiadores de ca- 
lorde tubo doble (figura 8-27). En esos aparatos, uno de los fluidos lluye por 
el tubo en tanto que el olro lluye por el espacio anular. Las ecuaciones dife- 
renciales que rigen los dos flujos son idénticas. Por lo tanto, se puede estudiar 
analíticamente el flujo laminar estacionario por una corona circular mediante 
condiciones de frontera adecuadas. 

Considere una corona circular concéntrica de diámetro interior D, y exterior 
D„. E1 diámetro hidráulico de la corona es 

M f 4 tt(P; - D})ÌA n _ n 
° h P tt(D„ + Dj 

Ei flujo en un espacio anular está asociado con dos números de Nusselt 
—Nu, sobre la superficie interior del tubo y Nu,, sobre la supertlcie extcrior 
del tubo— ya que puede estar relacionado con transferencia de calor en las 
dos superficies. En la tabla 8-4, se dan los níímeros de Nusselt para el flujo la- 
minar completamente desarrollado con una superficie isotérmica y la otra 
adiabática. Cuando se conocen los níímeros de Nusselt, los coeficientes de 
convección para las superficies interior y exterior se determinan a partir de 


Nu, = 


h,D h 

— ^ 


Nu = 


K&h 


Í8-76) 


Para el fhijo turbulento completamente desarrollado, los coeficientes de 
convección interior y exterior son aproximadamente iguales entre sí y la coro- 
na cìrcular del tubo se puede considerar como un tubo no eircular eon un díá- 
metro hidráulico de D h — D a — D- r En este easo, se puede determìnar el 
niimero de Nusseit con base en una relación adecuada del flujo turbulento, 
como la ecuación de Gnìelinski. Paia mejoraj’ la exactitud de los números de 
Nusselt obtenidos a partir de estas relaciones para el flujo anular, Petukhov y 
Roizen (1964) recomiendan multiplicarlos por los siguientes factores de co- 
n'ección, cuando una de ias paredes del tubo es adiabática y ìa transferencia de 
calor se lleva a cabo a través de ìa otra pured: 


F, 

Fo 



(pared exterìor adiabátiea) 


(pared interior adiabática) 


(8-77) 

(8-78) 


Mejoramiento de la transferencia de calor 

Los mbos eon superfieies ásperas tienen coefícíentes de transferencia de caior 
mucho más altos que aquellos con superficies lisas. Por lo tanto, a menudo las 
superficies de los tubos se haeen intencionalmente ásperas , cormgadas o con 
aìetas con el fin de mejorar el coeficieme de transferenda de calor por con- 
vección y, de este modo, la velocidad de la transferencia de calor por ese me- 
dio (figura 8-28) t La transferencia de calor en el flujo turbulento en un tubo se 
ha incrementado en tanto cotrio 400% al hacer áspera la superficie, por su- 
puesto, también se incrementa eì factor de fricción y, en consecuencia, la ne- 
cesidad de potencia para la bomba o el ventilador. 

También se puede incrementar el coeficiente de transferencia de calor por 
convecciòn al inducir flujo pulsante mediante generadores de pulsos, al indu- 
cir remolinos mediante la íntroducción de una cínta en espiral dentro del tubo, 
o bien, induciendo flujos secundarìos formando un serpentín con el tubo. 



Un intercambiador de calor de tubo do- 
ble eonsta de dos tubos concéntricos. 


TABLA 8-4 

Número de Nusselt para ftujo lami- 
nar completamente desarrollado en 
una corona cìrcuiar con una superfi- 
cie isotérmica y la otra adíabática 
(Kays y Perkins, 1972) 

D S ID 0 Nu r Nu 0 


0 

— 

3.66 

0 + 05 

17.46 

4.06 

0T0 

11.56 

4.11 

0.25 

7.37 

4.23 

0.50 

5,74 

4.43 

1,00 

4,86 

4.86 




FIGURA 8-28 


Con frecuencia las superfLcies de los 
lubos se hacen intencionálmente 
úsperas, se corrugan o se les colocan 
aletas para mejorar la transferencia de 
calor por convecciòn. 
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-f 


Agua a 
0,2 tV'/s 


2 in 


-200 fl- 


FiGURA 8-29 


Esquema para el ejemplo 8-4. 


EJEMPLO 8-4 Caída de presión en un tubo de agua 

Está fluyendo agua en forma estacionaria a 60®F (p = 62.36 lbm/ft 3 y p - 
7.536 x 10' 4 Ibm/ft • s) en un tubo horizontal de 2 in de diámetro interno, 
fabricado de acero inoxidable, a razón de 0.2 ft 3 /s (figura 8-29). Determine la 
caída de presión y la potencia de bombeo requerida para mantener el fìujo en 
tubo de 200 ft de largo. 


SOLUCIÓN Se da el gasto volumétrico de agua que corre por un tubo específi- 
co. Deben determinarse la caída de presión y las necesidades de potencia de 
bombeo. 

Suposiciones 1 £1 flujo es estacionario e incompresible. 2 Los efectos de la en- 
trada son despreciables y, por tanto, el flujo está completamente desarrollado. 
3 El tubo no contiene componentes como codos, válvulas y conectores. 4 La sec- 
ción de tubería no contiene aparatos de trabajo como una bomba o una turbina. 
Propiedades Se da que la densidad y la viscosidad dinámica del agua son p = 
62.36 lbm/ft 3 y p. = 7.536 x 10~ 4 Ibm/ft • s. Para el acero inoxidable, e = 
0.000007 ft (tabla 8-3). 

Anáìisis En primer lugar se caìculan la velocidad media y el número de Rey- 
nolds con el fin de determinar el régimen de flujo: 


v V 0 0.2 ft 3 /s 

4- irD 2 /4 ir(2/12 ft) 2 /4 


9.17 ft/s 



(62.36 lbm/ft 3 )(9.17 ft/s)(2/12 ft) 
7.536 X 10 -4 lbm/ft • s 


ío cual es mayor que 10 000. Por lo tanto, el flujo es turbulento. La aspereza 
relativa del tubo es 


e/D = 0( ^^ ft = 0.000042 

El factor de fricdón correspondiente a esta aspereza relatíva y el número de 
Reynolds se pueden determìnar con facilídad a partir del diagrama de Moody. 
Para evítar el error de lectura, se determina con base en la ecuación de Coie- 
brook: 


vr 


(e/D , 2.51 \ . 1 (\ 

= " 2 -° 108 + RÍTỳ/f] \/f = " 2 -° 108 { 


0.000042 


2.5 i 


3-7 126 400Vjf/ 


Medíante un programa para resolver ecuaciones o un esquema iterativo se de- 
termina que el factor de fricción es f = 0.0174. Entonces la caída de presión y 
la entrada requerida de potencia quedan 


LPV 

A P = /—— = 00174 

J D 2 2/12 ft 


200 ft (62.36 lbm/ft 3 )(9.17 ft/sj 3 


1 lbf 


V32.I74 lbni • ft/s 2 


= 1 700 IbF/ft 2 = 11.8 psi 
WLnba = = (0.2 ft 3 /s)(l 700 lbf/ft 2 )! 


1 W 


0.73756 Ibf • ft/s 




461 W 


Por lo tanto, se necesíta una entrada de potencìa en la cantídad de 461 W 
para vencer 3as pérdidas por frícción en e! tubo + 

Dìscusión Tambìén pudo determìnarse el factor de friccìón con faciltdad a par- 
tìr de la relación explícita de Haaland* Daría f ^ 0.0172, lo cual está suficien- 
temente cercano a 0.0174, Asimismo, en este caso el factor de fricción 
correspondiente a s = 0 es 0,0170 t lo cual ìndíca que se puede suponer, con 
error despreciable, que íos tubos de acero inoxidable son iisos. 
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CAPÍTULO 8 


EJEMPL08-5 Calentamiento de agua por calentadores 
de resistencia en un tubo 

Se debe calentar agua desde 15°C hasta 65°C conforme fluye por un tubo de 3 
cm de diámetro interno y 5 m de largo (figura 8-30). El tubo está equipado con 
un calentador de resistencia eléctrica que le proporciona calentamiento uni- 
forme sobre toda la superficie. La superficie exterior del calentador está bien 
aislada, de modo que, en la operación estacionaria, todo el calor generado en 
éste se transfiere al agua en el tubo. Si el sistema debe proporcionar agua ca- 
liente a razón de 10 l/min, determine la potencia nominal del calentador de re- 
sistencia. Asimismo, estime la temperatura de la superficie interior del tubo a 
la salida. 

SOLUCIÓN Se debe calentar agua en un tubo equipado con un calentador de 
resisteneia eléctrica sobre su superficie. Se deben determínar la potencia nomi- 
nai del calentador y la temperatura de ìa superfície ínterior. 

Supostcìones 1 Existen condiciones de flujo estacionario. 2 E! flujo de calor en 
la superficie es unifornne. 3 Las superficíes interìores del tubo son lisas. 
Propiedades Las propiedades del agua a ia temperatura media de su masa de 
T b = (T; + T e )í2 = {15 + 65)/2 = 40°C son {tabla A-9); 

p = 992.1 kg/m 3 c p = 4 179 J/kg - °C 

fc = 0.631 W/tn * °C Pr = 4.32 

v = fjj p = 0,658 X 10 -6 m 2 /s 

Anáíisis Las áreas de la sección transversal y de la superficie de transferencia 
del calor son 


q. = constante 

M M J_Li im 

15° 1 r**” T _-. l65»c 



TTTTTTTTTTT 

- 1 


'5m 


FIGURA 8-30 

Esquema para ct ejemplo 8-5. 


A e = \-nD 2 = ìir(0.03 m) 2 = 7.069 X 10* 4 m 2 
A s = pL = ttDL = tt(0.03 m)(5 m) = 0.47! m 2 

Se da el gasto volumétrico del agua como V = 10 l/min = 0.01 m 3 /min. Enton- 
ces el gasto de masa queda 

m = pV= (992.1 kg/nv')(0.01 m 3 /min) = 9.921 kg/tnin = 0.1654 kg/s 

Para calentar el agua con este gasto de masa desde 15°C hasta 65°C, se debe 
suministrar calor al agua a razón de 

Q = mc p {T e - Tj) 

= (0.1654 kg/s)(4.l79 kJ/kg • °C)(65 - 15)°C 
= 34.6 kJ/s = 34.6 kW 

Toda esta energfa debe provenir del calentador de resistencia. Por lo tanto, la 
capacidad nominal de este cafentador debe ser de 34.8 kW. 

Se puede determinar la temperatura superficial T s del tubo en cualquier iu- 
gar a partir de 

q s = h{T s - TJ T, = T m + T 

donde h es el coeficiente de transferencia de calor y T m es la temperatura me- 
dia del fluido en ese lugar. En este caso, el flujo de calor en la superficie es 
constante y su valor se puede determinar a partir de 
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. Q 34.6 kW .. , 

q, = "p = — — —r - 73.46 kW/m- 
^ A s 0.471 m 2 

Para determinar el coefíciente de transferencìa de calor, en prímer lugar se ne- 
cesíta hallar la velocídad media dei agua y el número de Reynoíds: 


y _ J/ _ 0.010 m 3 /mìn 
“ A c ~ 7.069 X 10 4 m 2 


— 14.15 rn/rnin = 0.236 m/s 


D (0.236 m/s)(0.Q3 m) 

Re -»-51 58 xl0-‘mVs ~ 10760 


el cual es mayor que 10 000. Por lo tanto, el flujo es turbulento y, aproximada- 
mente, la longitud de entrada es 


L h » L ,« Ì0D - 10 X 0.03 - 0.3 m 


la cual es mucho más corta que la longitud total del tubo. Por lo tanto, se pue- 
de suponer que se tiene flujo turbulento completamente desarrollado en todo el 
tubo y se determina el número de Nusselt con la expresìón 


Nu = ~ = 0.023 Re o s Pi J)4 = 0.023(10 760) 0 - 8 (4,34) (U = 69.4 


Entonces, 



0.631 W/m ■ °C 
0.03 m 


(69.4) = 1 460 W/rrr ■ °C 


y la temperatura de la superficie del tubo a la salida queda 


T' = T m + ? = 65 °C + 


73 460 W/m- 
1460 W/m 2 • c 


= 115°C 


Discusión Note que la temperatura de la superficie interior dei tubo será 50°C 
más alta que la temperatura media del agua a la salida del tubo. Esta diferen- 
cia de temperatura de 50°C entre el agua y la superficie permanecerá constan- 
te en toda la región del flujo completamente desarrollado. 


EJEMPL0 8-6 Pérdida de calor de ios ductos de un sistema 
de calefacción 



FIGURA 8-31 

Esquema para el ejemplo 8-6. 


Aire caliente a la presión atmosférica y a 80°C entra en un ducto cuadrado no 
aislado de 8 m de largo y con sección transversal de 0,2 m x 0.2 m que pasa 
porei ático de una casa, a razón de 0.15 m 3 /s (figura 8-31). Se observa que el 
ducto es casi isotérmico a 60°C. Determine la temperatura de salida del aire y 
ia razón de la pérdida de calor del ducto hacia el espacio del ático. 

S0LUCIÓN Se consìdera la pérdida de calor de los ductos cuadrados no aisla- 
dosde un sistema de calefacción en el ático. Se deben determinar la tempera- 
tura de sallda y la pérdida de calor. 
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Suposiciones 1 Existen condiciones estacionarias de operactón. 2 Las superfi- 
cies interiores del ducto son lisas. 3 El aire es un gas ideal. 

Propiedades No se conoce la temperatura de salida del aìre en el ducto y, por 
consiguiente, no se puede determìnar la temperatura media de la masa de aire 
a la cual deben determinarse ìas propiedades. La temperatura del aire en la ad- 
misión es de 80°C y se espera que caiga un tanto como resultado de la pérdida 
de calor a través del ducto cuya superficie está a 60°C. A 80°C y 1 atm, se lee 
(tabla A-15) 


p = 0.9994 kg/m 3 c p = 1 008 J/kg ■ °C 

k = 0.02953 W/m - °C Pr = 0.7154 
v = 2.097 X 10" 5 m 2 /s 


Análisis En este caso, la longitud característica (la cual es el diámetro hidráu- 
lico), la velocidad media y el número de Reynolds son 


n 4a 2 n ~ 

D * = -jT = 4^ = a = 0 -2m 


ỳ_ = 0.15 m 3 /$ 
A r (0.2 m) 2 


3.75 m/s 


^prorn Aj (3.75 m/s)(0.2 m) 

Re -^- 2,097X10 35 765 

el cua! es mayor que 10 000. Por lo tanto, el fíujo es turbulento y las longitu- 
des de entrada en este caso son aproximadamente 


L h ~ L t ~ 10Z> — 10 X 0.2 m — 2 m 


So cual es mucho más corto que la longitud total del ducto. Por lo tanto, se pue- 
de suponer que se tiene flujo turbulento completamente desarrollado en todo el 
ducto y se determìna el número de Nusselt con la expresión 


Nu = — 0.023 Re 08 Pr 03 = 0.023(35 765)“* (0.7154)° 3 = 91.4 


Entonces, 


h = ~ Nu = w/m ' c (9!.4) = 13.5 W/nr • C C 

D h 0.2 m 

A s = pL = 4 aL = 4X (0.2 m)(8 m) = 6.4 m 2 
m = pV^ (1.009 kg/m 3 )(0J5 m 3 /s) = 0.151 kg/s 

Enseguida se determina la temperatura de salida del aìre a partir de 


T e - r v - (T s ~ T { ) exp (~hA s /mc p ) 


= 60°C - [(60 - 80)°C] exp 
= 71.3°C 


(13.5 W/m 2 ■ °C)(6 + 4 m 2 ) ' 
(0.150 kg/s)(l 008 J/kg ■ C) 
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Entonces la díferencia media logarítmica de temperatura y la razón de la pérdi- 
da de calor del aíre quedan 


Tj~T t = 80-71.3 
T s - T r 60 -71.3 
In n 60 - 80 

S ! 


-Ì52°C 


Q = bA s A7 tn = (13.5 W/m 2 * °C)(6.4 m 2 )(“ 15.2°C) = -I 313 W 


Por lo tanto, el aire perderá calor a razón de 1 313 W conforme fluye por el duc- 
to en e] ático. 

Discusión La temperatura promedio del fluldo es (80 + 71.3J/2 - 75.7°C, ia 
cual está sufìcientemente cercana a 80°C a la cual se evalúan las propíedades 
del aíre. Por lo tanto, no es necesario volver a evaìuar las propíedades a esta 
temperatura y repetir los cálculos. 


TEMA DE INTERÉS ESPECIAL 


Flujo de transición en tubos * 


Sccciún dc cntrada 

■4 -23.5 cm-1 


Sccciónj 
dc 
prucba 



La cntrada 
recntrante 



cn cscuadra 



FIGURA 8-32 

Esquema de las tres diferentes 
configuracìones de entrada. 


Un problema importante de diseno en los intercambiadores industriales de 
calor surge cuando el flujo en el interior de los tubos cae en la región de 
transición. En el díseno práctico de ìngeníerfa, la recomendación usual es 
evitar el diseno y la operación en esta región; empero, esto no siempre es 
factible con las restricciones del diseno. Estrictamente hablando, el rango 
de transición del número de Reynolds que se cita de manera usual, de 
alrededor de 2 300 (inicio de la turbulencia) a 10 000 (condición completa- 
mente turbulenta), se aplica a un flujo muy estacionario y de entrada uni- 
forme, con una entrada redondeada. Si el flujo tiene una entrada 
perturbada, típica para los intercambiadores de calor, en los cuales se tiene 
ona contracción repentina e ? incluso, posiblemente una entrada reentrante, 
el rango del número de Reynolds de transicióu será muy diferente. 

Ghajar y sus colaboradores han investigado en forma experimental los 
efectos de la confíguración de la entrada sobre la caída de presión en flujo 
de transición completamente desarrollado, en condiciones ìsotérmicas y de 
calentamìento, así como la transferencia de calor por convección forzada y 
mixta, en flujo de transicíón en desarrollo o completamente desarrollado, 
en tubos circulares; al respecto, han publicado los resultados en una serie 
de artículos (cuya lista se da en la bìbliografía). Con base en sus datos ex- 
periinentales, han desarrollado correlaciones prácticas y fáciles de usar 
para el coeficiente de fricción y el número de Nusselí en la región de tran- 
sición entre los flujos laminar y turbulento. En esta sección, se da un breve 
resumen de su trabajo en la región de transicìón. 

Caída de presión en la región de transición 

Las caídas de presión se miden en los tubos circulares para flujos cornple- 
tamente desarroliados en el régimen de transición, para tres tìpos de con- 
figuraciones de entrada mostrados en la figura 8-32: reentrante (el tubo se 
extiende más allá de la cara de la placa de tubo hacia la cabeza del dis- 


*Esta sección es una colaboración del profesor Afshin J. Ghajar r de la Oklahoma State 
University. 
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trìbuidor), de borde en eseuadra (el extremo del tubo se encuentra al ras 
con la cara de la placa de tubo) y de boca acampanada (una entrada ahu- 
sada del tubo desde la cara de la placa de tubo), en condieiones isotérmícas 
y de calentamiento, respectivamente, Las expresiones que se usan con 
mayor amplitud para el factor defricciónf (también conocído como factor 
defricción de Darcy) o para el coefìciente defricción C r (11amado también 
factor defrlcción de Fanning), en los flujos laminar y lurbulento con ca™ 
lentamiento, son 


- 4C/ ' ,am _ 4 (^)(Ìj 

. _/0 0791 YMiV" 

/■u* - 4^ lu(b - 4^ Re0 2s MJ 


donde los factores multiplicativos al final de las fórmulas toman en cuenta 
el efecto de la temperatura de la pared del tubo sobre la viscosidad del flui- 
do, E1 exponente m para el flujo laminar depende de varios factores, en 
tanto que para los flujos turbulentos el valor que se cita con mayor fre- 
cuencia para el calentamiento es -0.25. E1 factor de fricción de transicìón 
se da como (Tam y Ghajar, 1997) 


A 


= áfv = 4 

irans ^ 


1 + 



( 8 - 81 ) 


donde 


m — — m 2 Pi JW « 


( 8 - 82 ) 


y el mimero de Grashof, el cual es un numero adimensional que representa 
la razón de la fuerza de fìotación a la fuerza viscosa, se define como Gr = 
gfiD 3 (T s - T h )/v 2 (véase el capitulo 9 para más detalles). Todas las 
propiedades que aparecen en los números adìmensionales Cpf Re y Gr se 
evaluan a la temperatura media de fluido, T b . En la tabia 8-5 se da la lìsta 
de valores de las constantes empíricas de las ecuacíones 8-81 y 8-82. E1 
rango de aplicacíón de la tabla 8-81 para el factor de fricción de transìción 
se da enseguida: 


Reentrante: 

De borde 
en escuadra: 

De boca 
acampanada: 


2700 < Re < 5 500, 16 < Pr < 35, 7410 < Gr < 158 300, 
1.13< Mft /^<2.13 

3 500 < Re < 6900, 12 < Pr < 29, 6800 < Gr 104500, 
1.11 ^ jJLfjJL, < 1.89 

5 900 ^ Re ^ 9600, 8 < Pr ^ 15, 11 900 ^ Gr ^ 353000, 
1.0L47 


TABLA 8-5 

Constantes para la correlación del coefìciente de fricción de transición 

Configuración 
geométrica 
de la entrada 

A 

B 

C 

m x 

m 2 


m A 

Reentrante 

De borde 

5 840 

-0.0145 

-6.23 

-1.10 

0.460 

-0.133 

4.10 

en escuadra 

De boca 

4230 

-0.1600 

-6.57 

-1.13 

0.396 

-0.160 

5.10 

acampanada 

5340 

-0.0990 

-6.32 

-2.58 

0.420 

-0.410 

2.46 
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FIGURA 8-33 

Coefìcieutés de frìcción de flujo completamentc desarrollado para tres diferentes confígiiraciones de entrada y flujos de caior {los 
símbolos rellenos designan el inicio y el fìnal de la región de transición para cada entrada). 

{Tomado de Tam y Gha jar, 1997}. 


Estas correlaciones capturaron alrededor de 82% de los datos medidos den- 
tro de una banda de error de ±10%, y 98% de los datos medidos con 
±20%, En el caso de los flujos laminares con calentamíento, Tam y Ghajar 
dan las constantes siguientes para la determinación del exponente m de la 
ecuación 8-79, m, — 1.65, m 2 = 0.013, m 3 = 0.170 y m 4 — 0,840, el cual 
es aplicable sobre el rango siguiente de los parámetros: 

1 100 < Re < 7400, 6 < Pr < 36, 17 100 < Gr < 95600 

y í ,25 ± — 2,40, 

Los resultados del coeficiente de fricción del flujo cotnpletamente desa- 
rrollado para las tres configuracìones diferentes de entrada, mostrados en la 
figura 8-33 ? establecen eon claridad la influencia de la razón del calen- 
tamiento al principio y al final de las regiones de transición, para cada con- 
figuración de entrada. En las regiones laminar y de transición, el 
calentamiento parece tener una influencia signifícativa sobre el vaior del 
coeficiente de friccìón. Sin embargo, en la región turbulenta, el calem 
tamiento no afectó la magnitud del coefíciente de fricción, Su influencia 
signìficativa sobre los valores dei coeficiente de fricción en las regíones 
laminar y de transición se debe directamente al efecto del flujo secundario, 

Los coeficientes isotérmicos de fricción para los tres tìpos de entrada 
mostraron que el rango de los valores del numero de Reynolds en el cual 
existe el flujo de transición depende fuertemente de la confignración geo- 
métrica de la entrada. Además, el calentamiento causó un aumento en los 
coeficientes de fricción de flujo laminar y turbulento, así como un ìncre- 
mento en los valores inferior y superíor de los límites del régimen de tran- 
sición en caso isotérrnico, En la tabla 8~6, se resumen los rangos del 
número de Reynolds correspondientes al flujo de transición para el eoefi- 
ciente de fricción en el caso isotérmico y los casos no isotérmicos (tres 
diferentes razones de calentamìento) para las tres entradas diferentes usa- 
das en su estudio. 


TABLA 8-6 

Números de Reynolds de transición para el coeficiente de fricción 

Flujo de calor 

Reentrante 

De borde en escuadra 

De boca acampanada 

0 kW/m 2 (isotérmico) 

3 kW/m z 

8 kW/m 2 

16 kW/m 2 

2870 < Re < 3500 

3 060 < Re <3 890 
3350 < Re <4 960 
4090 < Re < 5940 

3100 < Re < 3700 

3 500 < Re <4180 

3 860 < Re < 5200 
4450 < Re < 6430 

5100 < Re <6100 

5 930 < Re< 8 730 
6480 < Re <9110 
7320 < Re < 9 560 
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En la figura 8*34, se muestra la induencia de la configuración de la en- 
trada a los coeficientes de fricción de flujo completamente dcsarrollado al 
inicio y al final de la región de transición en caso isotérmico. 

Nótese que los coeficientes isotérmicos de fricción de flujo completa- 
mente desanollado en las regiones laminar, lurbulenta y de transición 
pueden obtenerse con facilidad a partir dc las ecuaciones 8-79,8-80 y 8-81. 
respectivamente, al dar al exponente del factor multiplicativo de la razón 
de viscosidades un tal valor que convierta a unidad este factor de correc- 
ción (es decir, al poner m = 0). 


EJEMPLQ8-7 Coeficiente no isotérmico de fricción de flujo 
completamente desarrollado en la región de 
transición 

Un tubo con una configuración acampanada de la entrada se sujeta a un flujo 
de calor en la pared de 8 kW/m 2 . El tubo tiene un diámetro interior de 0.0158 
m y un gasto de 1.32 x 10' 4 m 3 /s. El líquido que fìuye dentro del tubo es una 
solución de etilenglicol en agua destilada con una fracción de masa de 0.34. 
Las propiedades de la mezcla de etilenglicol y agua destilada en el lugar de in- 
terés son Pr = 11.6, v = 1.39 x 10' 6 m 2 /sy iJ. b l(í s = 1.14. Determine el coe- 
ficlente de fricción del flujo completamente desarrollado en un lugar a lo largo 
del tubo en donde el número de Grashof sea Gr = 60 800. ìCuál sería la res- 
puesta si, por el contrario, se usa una entrada de borde en escuadra? 

SOLUCIÚN Una mezcla líquida que fluye en un tubo se sujeta a un flujo uni- 
forme de calor en la pared. Se debe determinar los coef icientes de frícción para 
los casos de entrada de boca acampanada y de borde en escuadra. 

Suposiciones Existen condiciones estacionarias de operación. 

Propieáaáes Las propiedades de la mezcla de etilenglicol y agua destilada se 
dan como Pr = 11.6, v = 1.39 x 10' 6 m 2 /s y ix b /p. $ = 1.14. 

Análisis Para el cálculo del coeficiente no isotérmico de fricción de flujo com- 
pletamente desarrollado, es necesario determinar el régimen de flujo, antes de 
tomar cualquier decisión referente a la relación del coeficiente de fricción que 
debe usarse. El número de Reynolds en el lugar especificado es 


„ (WA t )D 

Re =- 

v 


[(1.32 X 10' 4 mVs)/( 1.961 X 10" 1 m 2 )](O.OI58 m) 
1.39 x 10" 6 m 2 /s 


= 7651 


ya que 

= itD 2 /4 = ir(0.0158m) 2 /4 = 1.961 X 10“ 4 m 2 


En la tabJa 8-6 T se ve que, para una entrada de boca acampanada y un flujo de 
cator de 8 kW/m 2 , el ftujo está en el régtmen de transidón, Por lo tanfo, es 
aplícable ta ecuacíón 8-8L Si se leen las constantes A t Sy C, así como m lt m 2t 
m z y m 4t en la tabla 8-5, se determina que el coeficíente de fricción es 




I 


l 


+ 

+ 



(] ]4)^ 2 58 “ (}A2 x &0,SO0x ] _ q 0j0 
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IIKJO 2000 4000 6000 I8 0Í30 


Rc 

FIGURA 8-34 

Influencia de las diferentes 
coní'iguraciones dc entrada sobre los 
coeficientes isotérmicos de friceión de 
flujo compietamente desarroUado (los 
símbolos rellenos designan cl inicio y d 
íinal de la región dc transición para cada 

entrada). 

(Tomado tle Tam y Ghajan 1997), 
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Caso de entrada de borde en escuadra Para esta forma de entrada, el númerode 
Reynolds del flujo es el mismo que el de !a acampanada CRe = 7 651). Sin em- 
bargo, es necesario comprobar e\ tipo de régimen de flujo para esta entrada par- 
ticular, con 8 kW/rr^ de caientamiento, Con base en la tabfa 8-6, el rango del 
número de Reynolds de la transìción es 3 860 < Re < 5 200, lo cual significa 
que, en este caso, el flujo es turbulento y la ecuacìón 8-80 es la apropiada para 
usarse. Esto da 



Discusión Nótese que se pueden determìnar los factores de fríccìón de Darcy, 
f t al multiplicar los valores del coeficiente de fricción de Fanning por 4. 


Transferencia de calor en la región 
de transición 

Ghajar y slis colaboradores también ìnvestigaron en forma experimental los 
efectos de la configuración de 1a entrada sobre la transferencia de calor en 
la región de transición entre los fkijos laminar y turbuiento en tubos, para 
las mismas tres configuraciones de entrada que se dan en la figura 8-32. 
Propusieron algunos métodos de predicción para este régimen, con el fln de 
establecer un puente entre los métodos laminares y los turbulentos, aplica- 
bles a la conveceión forzada y mixta en la región de entrada y en las re- 
giones completamente desarrolladas, para los tres tipos de configuracianes 
de entrada, los cuales se exponen a continuación. El coeficiente local de 
transferencia de calor en el fiujo de transición se obtiene a partir del 
numero de Nusselt de transición, Nn lran5 , e! cual se calcula como sigue, a 
u na distancia .r de ìa entrada: 


Nu lrans = Nu lain + (exp|( a - R c)fb] + Nu[ urb }" (8-83) 


áonde Nu, am es el número de Nusselt del flujo iaminar para los flujos lami- 
nares en la región de entrada, con efectos de convección natural. 


Nu hm = ì .24 


^ RePrD ^ + Q () 25 (GrPr) o,75 


Ps, 


(8-84) 


TABLA 8-7 


y Nu lurb es e! número de Nusselt del flujo turbulento, con efectos de flujo 
en desarrollo, 


Constantes para la correlación de la 
transferencia de calor en la 
transicìón. 


Configuración 
geométrìca 
de la entrada 

a 

b 

c 

Reentrante 

De borde 

1 766 

276 

-0,955 

en escuadra 
De boca 

2 617 

207 

-0.950 

acampanada 

6 628 

237 

-0.980 


/ Y \ “ 0 . 0054 / \ 0.14 

Nu mrb = 0.023Re a8 Pr a38 ^-J (JpJ (8-85) 

Las propiedades físìcas que aparecen en los numeros adimensionalés Nu, 
Re, Pr y Gr se evaiúan a la temperatura media de fluido, T b . Los vaiores de 
las constantes empíricas a, b y c de ia ecuación 8-83 dependen de la con- 
figuración de la entrada y se presentan en la tabla 8-7. La reiación de vìs- 
cosídades toma en cuenta el efecto de la temperatura sobre el proceso, EI 
rango de apiicación del método para ia transferencia de calor, en función de 
su base de datos de 1290 puntos (44! puntos para la entrada reentrante, 416 
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para la de borde en escuadra y 433 puntos para la de boca acampanada) se 
da enseguida: 

Reenlrante: 3 ^ xÌD < 192, 1 700 < Re < 9 100, 5 < Pr < 51, 

4 000 < Gr ^ 2 ] 0 000, J 2 < p b /pL x < 2.2 

De borde en escuadra: 3 ^ xÌD ^ 192, 1 600 ^ Re ^ 1 0700, 5 < Pr < 55, 
4000 < Gr s 250000, ! 2 < p b ffL s s 2.6 

De boca acampanada: 3 ^ xÌD < 192, 3 300 < Re < 11 100, 13 < Pr < 77, 
6000 2 = Gr < 110000, 1.2 < íx b /fx, < 34 

Estas correlacíones capturan alrededor de 70% de los datos inedidos dentro 
de una banda de error de ± 10%, y 97% de los datos medidos dentro de una 
banda de error de ±20%, io cual es un logro para los ílujos de transición. 
Pueden usarse por separado las expresiones antes dadas para Nu iam y Nu u , rb 
sólo en caso de los flujos en desarrollo en esos regímenes respectívos, En 
la tabla 8-8, se resumen los límites inferior y superior de los rangos del 
número de Reynolds de la transición para la transfereneía de calor, para las 
tres diferentes entradas, Los resultadós que se nuiestran en esta tabla indi- 
can que la configuración de entrada reentrante causa la transición más tem- 
prana del fíujo laminar hacia el régimen de transición (a un número de Re 
de alrededor de 2 000), en tanto que la entrada de boca acampanada retarda 
este cambio de régimcn (el cambio sucede a un numero de Re de alrededor 
de 3 500). La entrada de borde en escuadra cae cntre aquéllas (a número de 
Re alrededor de 2400), lo cual está cercano al valor que se cita con fre- 
cuencia en la mayor parte de los iibros de texto, de 2 300. 

En la figura 8-35, se muestra con clarídad la iníluencia de la configu- 
ración de la entrada sobre el inicio y el final de la región de Iransición de la 
transfereticia de calor. En esta figura se tienen localizados en ia gráfica los 
coeficientes promedios locales de transferencia perílerìca de calor, en tér- 
minos dcl factor j de Colburn (j H = St Pr 0 67 ) contra el numero local de 
Réynolds que se tiene, para todos los regímenes de flujo, en la sección 
tratísversal del tubo correspondiente a la razón de longitud a diámetro de 
192; St es el número de Stanton, el cual también es un coeficiente adímem 
sional para la transferencía de caíor (véase el capftulo 6 para obtener más 
detalles), definido como St = Nu/(Re Pr). Los símbolos rellenos de la 
figura 8-35 representan e) inicio y cl final de la región de transición de 
la transferencia de calor para cada configuración de la entrada. Ndtese la 
influenda grande de la convección natural sobrepuestà al proceso de trans- 
ferencia de calor por convección forzada en el flujo lamìnar (Nu — 4,364 
para un flujo laminar completamente desarrollado, con una condición dc 
frontera de flujo unìforme de calor sin efcctos de flotación), lo que da lugar 
a un valor de convección mìxta de cerca de Nu = 14.5. En lu ecuación 8-84, 
se incluye este efecto de flotación a través del numero de Grashof. 

En un estudìo subsiguieme, Tam y Ghajar (1998) investigaron en fomia 
experimental el comportamienlo de los coeficientes iocales de transl’erencia 
de calor en la regìón dc transicíón, para un tubo eon una enlrada de boea 
acampanada. Este tipo de entrada se usa en algunos intercambiadores de 



FIGURA 8-35 

Influencia de las diferentes entradas 
sobre la región de tninsición de la trans- 
ferencia dc calor en ía sección transver- 
sal eorrespondìente a.\7D = 192 (los 
símbolos rellenos designan el inicio y el 
final de la región de transición para cada 
entrada) entre los límites de la correla- 
ción de Dìttus-Boelter (Nu = 0,023 
Re° ^Pr"), para el flujo turbulento 
completamente desarrollado (usando 
n = 1/3 para el calentamiento), y 
Nu = 4.364, para el fìujo laminar com- 
pletamente desarrollado, con una condi- 
ción de frontera de flujo de calor uni- 
forme. Nótese el efecto de flotación 
sobre los datos del flujo laminar, lo que 
da un coeficientc de transferencia de 
calor por convección mixta mucho más 

grande, 

(Tomado de Ghajary Tam, / 9941 


TABLA 8-8 

Lfmites inferiores y superiores de los números dc Reynolds de transicíón para la transferencia de calor 

Configuración geométrìca de !a entrada Límite inferìor Límite superior 

Reentrante Re infer i 0r = 2157 - G,65[!92 - OrfOH Re suc>efií)r = 8475 - 9,281192 - WD)] 

De borde en escuadra Re infer i 0 r = 2 524 - 0.82[192 - (x/D)] Re soper ior “ 8 791 - 7.691192 - [x/D]] 

De boca acampanada Re inferior = 3 787 - 1.80Í192 - (x/G)) Re syperit j f = 10481 - 5.47[192 - (x/D)ì 
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FIGURA S-36 

Variación del número local de Nussell 
con la longitud, para las entradas 
reentrante, de borde en escuadra y de 
boca acampanada, en la región de 
transícíón, 

(Tomaéode TamyGhajan 1998y 


calor, principalmente para evitar la presencia de remolinos, los cuales se 
cree que constituyen una de las causas de la erosión en la región de entrada 
del tubo. Para la entrada de boca acampanada, la variación del coeficiente 
ìocal de transferencia de calor con la longitud, en las regiones de tlujo de 
transición y turbulento, es muy inusuaL Para esta configuración geométrica 
de la entrada, la capa ìímite a io largo de la pared del tubo es al princìpìo 
latninar y, a continuación, cambia a través de una transición hacia la condi- 
ción de flujo turbulento, causando una declinaeión en la curva de Nu contra 
x/D. En sus experimentos con un diámetro interior fijo de 15.84 mm, la lon- 
gitud de la declinación en la región de transición fue mucho más larga (100 
< x/D < 175) que en la región turbulenta ( x/D < 25). La presencia de ia de- 
clinación en la región de transición causa una influenda sìgnificativa tanto 
en el coefíciente local de transferencia de calor como en el promedio. Esto 
resulta de particular importancia para los cálculos de la transferencia de 
caior en los Ìntercambìadores de calor de tubos cortos con una entrada 
acampanada. En la fígura 8-36, se muestra la variación del número local de 
Nusselt a lo largo de la longitud del tubo, en la región de transìcìón, para las 
tres confìguraciones de la entrada, con números comparables de Reynolds. 


EJEMPLQ8-8 Transferencía úe oalor en la región de transición 

Una mezcla de etilenglicol y agua destilada con una fracción de masa de 
etilenglícol de 0.6 y un gasto de 2.6 x 10 -4 m 3 /s fluye dentro de un tubo con un 
diámetro snterior de 0.0158 m, sujeto a un flujo uniforme de calor en la pared 
de! tubo. Para este flujo, determine el número de Nusselt en la ubicacìón x/D = 
90, si la configuracíón de la entrada del tubo es: a) reentrante f b) de borde en 
escuadra y c ) de boca acampanada. En este lugar, el numero local de Grashof es 
Gr = 51 770. Las propiedades de la mezcla de etilenglicol y agua destìlada en 
el lugar de ìníerés son Pr = 29,2, v = 3,12 x 10' 6 m 2 /s y íx b /fi s — 1.77. 

S0LUCIÓN Una mezcla líquida que fluye en un tubo se sujeta a un flujo uni- 
forme de calor en la pared del tubo. Se debe determìnar el número de Nusselt 
en un lugar especificado, para tres configuraciones díferentes de la entrada del 
tubo. 

Suposición Existen condíciones estacionarias de operación. 

Propiedadas Las propìedades de ìa mezcla etilengtícol-agua destilada se dan 
como Pr = 29.2, v = 3.12 x 10” 6 m a /s y = 1.77. 

Anáfisis Para un tubo con un díámetro y gasto volumétrìco conocìdos, el tipo 
de régimen de flujo se determina antes de tomar cualquìer decisíón referente a 
cuál correlación del número de Nusseit se ha de usar. Et número de Reynolds 
en el lugar especificado es 


&/A c )D 


[(2.6 X 10~ 4 m 3 /s)( 1.961 X 10~ 4 m 2 )]f0.0I58 rm) 
3.12 x 10” 6 m 2 /s 


= 6714 


ya que 


A f = ttD 2 /4 = tt(0.0158 m) 2 /4 =1.961 X 10" 4 m 2 


Por lo tanto, el régimen de fíujo está en la región de transición para las tres 
confíguraciones de la entrada (por ello, use la Información dada en la tabla 
8-8 con x/D = 90) y. por lo mismo, se debe uiìlizar la ecuación 8-83 con 
las constantes a, b y c halladas en la tabla 8-7. Sin embargo, se requieren 
Nuy Nu turb para la ecuacion 8-83 y necesitan evaluarse primero de las 
ecuaciones 8-84 y 8-85, respectivamente. Se debe mencionai* que las con'e- 
laciones Nu bm y Nu tlirb no dependen de la configuración de la entrada. 
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De la ecuación 8-84: 


Nu lai)V = 1.24 
= 1.24 

De la 8-85: 


( (671 9Q 29 2) ) + °- 025 K 5í 770X29.2)] 


m 


(I.77) u = 19.9 


/„\-0.0054/.. \ 0J4 

Nu lurb - 0.023Re 08 Pr°- 3S5 ^J 


= 0,023(6 714) 8 (29.2) a385 (90) 0UM ( 1.77)° H = 102.7 


Entonces $e puede deternninar el número de Nusselt para la transición a partír 
de la ecuación S-83, 

Nu trans = Nu ía m + {exp[(a - Re)/fc] + NuU)" 

Caso 1; Para 1a entrada reentrante; 

Nu srans = 19.9 + {exp[(l 766 - 6 714)/276] + 102.7" 0955 } "°- 955 = 88.2 
Caso 2: Para la entrada de borde en escuadra: 

Nu^ = 19,9 + {exp[(2 617 - 6 714)/207] + 102.7 _0 950 }" 1X950 = 853 
Caso 3: Para la entrada de boca acampanada: 

Nu^ = 19.9 + {exp[(6 628 - 6 714)/237] + 102.7" a980 ]" 0 - 980 = 213 

Discusión Vale la pena mencionar que f para las entradas reentrante y de borde 
en escuadra P e! flujo se comporta en forma normal. Para la entrada de boca 
acampanada, el número de Nusselt es bajo en comparacìón con las otras dos 
entradas. Esto se debe al comportamiento inusual de la entrada de boca acam- 
panada que se hizo notar con anterìoridad (véase la figura 8-36); es decir, la 
capa límite a !o targo de la pared del tubo es al principio laminar y T después t 
cambia a través de una regìón de transición hacia la condicíón turbulenta. 


BIBLIOGRAFÍA 

1. À. J. Ghajar y K. F. Madon. t4 Pressure Drop Measurements in the Transiíion 
Region for a Circular Tube with Three Dìfferent Inlet Configurations 1 ’, 
Expeńmental Thermcil and Fhdd Science , VoL 5 (1992), págs, 129-135. 

2. A. J. Ghajar y L. M. Tam. í4 Heai Transfer Measurements and Correlations in 
the Transition Region for a Circular Tube with Three Dífferent Inlet 
Contìgurations". Expeńmental Thermal and Fluid Science, Vol. 8 (1994), 
págs. 79-90. 

3. A. J. Ghajar y L. M. Tam. “Flow Regime Map for a Horizontal Fipe with 
Uniform Wall Heat Flux and Three Inlet Configuratíons’L Experìmental 
Thermaì and Fluid Science, Voì. 10 (1995), págs. 287-297. 


http://gratislibrospdf.com/ 













490 

IRANSFERENCIA DE CALOR Y MASA 


4, Á, J. Ghajar, L. M. Tam y S. C. Tam. ‘Tmproved Heat Transfer Correlation in 
ihe Transition Region for a Circular Tube with Three Inlet Configurations 
Using Artificial Neural Networks’ 11 . Heat Transfer Éngineering, VoI + 25, No. 2 
(2004), págs. 30-40. 

5* L. M. Tam y À. J. Ghajan “Effect of Inlet Geometry and Heating on the Fully 
Developed Friction Faetor in the Transition Region of a Horizontal Tube ,T , 
Experimentaí Thermal and Fluid Science, Vol. 15 (1997), págs. 57-64. 
f>. L. M. Tam y À + J, Ghajan “The Unusual Rehavior of Local Heat Transfer 
Coefficient in a Circular Tube with a Beli-Mouth Inlet". Experìmentai 
Thermal and Fluìd Science, Vol. 16 (1998), págs + 187-194. 


RESUMEN 


E1 flujo interno se caracteriza por estar el fluido completamente 
confinado por las superficies Ìnteriores del tnbo. La veloeidad y 
temperatura.s medias o promedio para un tubo circular de radio 
R se expresan como 

^pnnii = ^51 ( u(r)rdr y T m = - - ~ 2 u(r)T(r)rdr 

El númern de Reynolds para el flujo interno y el diámetro hi- 
dráulico se defìnen como 

P fproin F) Fprom & 4 A c 

Re = — p - — - v - y D h = -p“ 


Q — hA,AT ìn = mc p (T, - T { ) 

T 0 =T S - (T; - Tj ) exp (~hAJmc p ) 

AT fr-n _ àTe-kTj 

,n ln [(T s - TJI(T S - m In (A T e /A T t ) 

La pérdida ìneversible de prcsión debìda a los efectos de fric- 
ción y la potencia requerida de bombeo para vencer esta pér- 
dida, para un gasto volumétrico (/, son 

A P L = fjfc y HUn = ÙU»i. 


E1 llujo en un tubo es laminar para Re < 2 300, turbulento para 
Re > 10 000 y de transición entre estos valores. 

La iongitud de la región desde la admisìón del tubo hasta el 
punto en el que se une la capa límite con la línea central es ía 
longitud hìdrodinámica de entrada L h . La regíón más allá de la 
de entrada en lacual el perfil de veloctdades está completamen- 
te desarrollado es la región hìdmdinámica completamente desa- 
nolìada. La longitud de la región de flujo sobre la cual la capa 
Iímite térmica se desarrolla y alcanza el centro del tubo se llania 
iangitud térmica de entrada L r La región en la cual el flujo es- 
tá desarrollado tanto hidrodinámica como térmicamente es la 
región deì fhtja compìetamente desarrollado. Las longitudes de 
ias entradas se expresan por 

C, laminar ^ 0.05 Re D 

A, lamuiar ““ 0.05RePr£> = PrL,,. lraln , f 

^ń. tuibulcnio L, lyrbnicmo ^ 10D 


Para el flujo laminar completamente desarrollado en un íubo 
circular, se tiene; 

u(r) = 2 Vp roro - —j = «, n4 , (l — ^ 5 ) 

64/t = 64 

pDV vmm Re 


V= V A = ^ 
pramc 8 ixL 


Tuho circulan laminar (q s = 
Tubo circular, laminar (T s — 


2 = ttR 4 A P = ttR 4 A P 
8jl iL 128/iL 

constante); Nu = = 436 

constante): Nu = ~ = 3.66 


Para q s = constante, la vdocidad de la transferencia de calor se 
expresa como 

Q = 4sA s = mc p (T tì - Tù 
Para T s = constante, se tiene 


Para el flujo laminar en desarrollo en la región de entrada, con 
temperatura superfícial constante, se tiene 


Tubo circuíar: Nu = 3.66 + 


0.065(Z>/L) Re Pr 
1 + 0.04[(D/L) Re Prf 3 
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/Re PrZ>\ m /jxA a ' 4 

Tubo ctrcular: Nu=L86f—J IpH 

O.G3(ZyL)ReFr 

Placasparalelas: Nu - 7.54 + ( + 00)6f ( D> /í) RePr ] 2 o 

Para el flujo turbulento compíetamente desarrollado con super- 
ficies lisas, se tiene 

f= {0.790 In Re - l.64)“ 2 10 4 < Re < I0 6 

Nu = 0.125/Re Pr 10 

Nu = 0.023 Re°* Pr 10 

Nu = 0.023 Re tí,s Pr íl con n = 0.4 para calentamìento y 0.3 pa- 
ra enfriamiento dd fJuido 


Las propíedades del fluido se evalúmi a la temperamra media 
de la masa del fíuido T b = (T t 4- T C )Ì2. Para d flujo de metales 
líquidos en el rango de 10 4 < Re < 10 f] , se Liene: 


T s = constante: Nu = 4.8 + 0.0156 Re [í,ít5 Pr*^ 3 

q s = constante: Nu = 63 + 0.0167 Re°- ss Pr? 93 


Para el flujo turhulento completamente desarroílado con super- 
ficies ásperas el factor de fricción/se determina con base en el 
diagrama de Moody, o bien. con la expresión 


1 mi /e/D^ 2.51 \ 1Q1 f6.9 ^ /e/oV' 1 '! 

^* - 20 108 llv + *&?) lxv *[te nir) J 


Para una corona circular concéntńca el diámetro hidráuìico es 
D h = D cf — Dj y los nomeros de Nusselt se expresan como 


Nuj = 


— y 


Nu„ = 


k 


(./78)(Re 1 000) Pr /0.5 £ Pr £ 2 000 \ donde los valores para los números de Nusselt se dan en la tabla 

1 + 12.7(//8) 05 (Pr 2 ' 3 - 1 ) 1.3 X 10 3 <Re<5 X 10 6 j g- 4 . 
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PRQ8LEMAS' 


Análìsis general del flujo 

8-1 (' ti Por quc los tíquidos suelen transportarse en tubos 
circulares? 

8-2C Demueslre que el numero de Reynolds para el Hujo en 
un tubo circuJar de diámetro D se puede expresar como Re — 
4thl(7rDpf 

8-3C ^Qué lluido a la temperatura ambiente requiere una 
bomba más grande para movcrse a una velocidad espccffìca en 
un tubo dado: agua o aceite para motor? t ;Por qué? 

8-4C ^Cuál es el valor generalmente aceptado del niìmem de 
Reynolds arriba del eual el flujo en los tubos lisos es turbulento? 

8*5C ,;Qué es el diámetro hidráulico? ^Cómo se define? 
qué es igual para un tubo circular de diámetio D? 

8-6C ^Cómo se defme Ja longitud de la enirada hidrodinámi- 
ca para el flujo en un tubo? ^La longitud de la entrada es más 
grande en el flujo laminar o en eJ turbuletuo? 

8-7C Considere el flujo laminar en un tubo circular. ^El fac- 
tor de fricción será más devado cerca de la admisìón del lubo o 
cerca de la salida? tf Por qué? £.Qml sería su respuesta si el flujo 
fuera lurbulento? 

8-8C ^De qué manera la aspereza de la superíicie afecta la 
caída de presidn en un tubo si el flujo es turbuleuto ? ^Cuál sena 
su respuesta si d fìujo fuera laminar? 


*Los problemas designados por una ‘*C M son preguntas de concepto y 
se alienta a los estudiantes a daries respuesta a todos. Los designa' 
dos por una T r están en unidades inglesas y !os usuarios del 51 pue- 
den ignorartos. Los problemas con un rcono de EES-CD, ® h se 
resuelven medianíe el EES y las soluctones completas, junto con es- 
tudios paramétricos. se tncluyen en el co que acompańa a este texto. 
Los problemas con un icorro de computadora-EES r S. son de natura- 
leza detailada y se pretende que se resuefvan con una computadora, 
de preferenda usando el software de EES que acompafìa a este texto. 


8-9C tl Cómo varía el factor de friccìón/a lo largo de ia direc- 
ción del riujo en ia región completamente desanollada en 
a) el flujo laminar y h) el flujo turbulento? 

8-10C ^Qué propiedad del fluido es responsable del desairo- 
llode la capa límite dc la velocidad? ^Para qué clases de fluidos 
no se tendrá esta capa en un Lubo? 

S-IIC ^Cuál es el signifícado físìcodel número de unidades 
de transferencia, NTU — hAfmcfì ^Qué dicen Jos valores pe- 
quehos y grandes deí NTU acerca de un sistema de íransferen- 
cia de calor? 

8-12C ^Qué representa la difereneia rnedia logarítmica de 
temperatura para el flujo en un tubo cuya temperatura superfì- 
cial es constante? ^Por qué se usa la temperatura media logarit- 
mica en lugar de la temperatura media aritmética? 

8-13C í£ómo se defme la lougiiud de la entrada térmica para 
el flujo en un tubo? ^Ln qué regidn el flujo en un tubo está com- 
pletamente desarrollado? 

8-14C Consídere la convección forzada laminar en un tubo 
circular. ^El tÌLíjo de calor seni más alto cerca de la admisìón del 
tubo o cerca de la salida? ^Por qué? 

8- 15C Considere la convección forzada turbulerua en un íuho 
circulat ^El flujo de calor será más alto cerca de ia admisidn deì 
tubo o cerca de la salida? ^Por qué? 

8- 16C En Ja región eompletameme desarrollada del flujo en un 
tubo cireular, ^eambiará el perfil de velocidades en la dirección 
deJ flujo? ^Qué puede decir acerca dei perfil de temperaturas? 

8-17C Considere el flujo de aceite en un tubo. t \Qué compara- 
ción existe entre las longitudes de las entradas hìdrodinámica y 
térmica si el fiujo es íaminar? ^Qué pasaria sì el flujo fuera tur- 
bulento? 

8-18C Considere d flujo de mercurio (un metal líquido) en un 
tubo. ^Qué comparación existe entre las longitudes de las entra- 
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das hidrodínámica y térmica sí el ílujo es laminar? ^Qué pasa- 
rfa si el flujo luera turbulento? 

8-19C ^Qué representan la vcLocidad media V pmn y la tempe- 
ratura media T m cn el flujo por tubos circulares de diámetro 
constante? 

8-20C Considere el flujo de nn tìuido en un tubo cuya tempe- 
ratura superficial permanece constante. [ t C uál es la difcrencia 
apropiada de temperatura que dcbc nsarse cn Ìa ley dc Newton 
del enfrìamíento con un coelicicnte de Lransfcrencia de calor 
promedio? 

8-21 Entra aire a 50 Q C y ! atm en un ducto de 25 cm de díá- 
metro y 12 m de largo que está sumergido en agua, a ima velo- 
eídad media de 7 m/s y es enfriado por el agua que está en el 
exterion Si el coeficiente de transferencia de calor promedio es 
de 85 W/m 2 * °C y la temperatura del tubo cs casi igual a la del 
agua que eslá a 10°C- determine la temperatura de salida del ai- 
re y la razón de la transferencia de calor. 

8-22 Se usa agua para cnfriamienlo de la que se dìspone a 
10°C con el i'in dc condensar vapor de agua a 30 r C en el con- 
densudor de una plania de energía T a razón de 0J5 kg/s, me- 
diante la circulación de aquella por un banco de tubos delgados 
de cobre de 5 m de largo y 1.2 cm de dìámetro interno, EI agua 
entra en los tubos a una velocidad mcdia de 4 m/s y sale a una 
temperatura de 24°C. Los tubos son casi isotérmicos a 30°C. 
Determine d coefícienie de transferencia dc calor promedio en- 
tre el agua y los tubos y eJ numero de éstos ncccsariíis para lo- 
grar !a razón de transferencia de calor requerida. 

8-23 Repila el problema 8-22 para vapor de agua quc se con- 
densa a razón de 0 + 60 kg/s + 

8-24 Se usan gases de combustión quc pasan por un Luho 
circular coti un diámetro Ìntemo dc 3 cm para vaporizar agua de 
deseclio a la presión atmosféricu. Los gases calientes entran en 
el tubo a 115 kPa y 250 rj C, a una velocidad media de 5 m/s, y 
salen a I50°C. Si d cocfíciente de rransferencia dc calor promc- 
dio es dc 120 W/m 2 ■ °C y la Lemperatura de la superfície inte- 
rior del tubo cs de 110°C, determine a) la ìongitud del tubo y /j) 
la rapídez de evaporacidn dcl agua + 

8-25 Repita el problema 8-24 para un coeficicntc de transfe- 
rencia de calor de 40 W/m 2 ■ °C. 


la longitud del tubo, la caída de presión a) se duplicará, b) será 
más del doble, c) será menos del doble, d) se reducirá a la mi- 
Lad, o bien, e) pennanecerá eonstante. 

8-30C Alguìen afirma que se puede determinar el gasto volu- 
métrico en un tubo circularcon flujo laminar mcdiante la me- 
dición de la velocidad en la línea centraJ en Ja región completa- 
mcnte desarrollada al multíplicarla por d área de la sección 
trausversal y dividir el resultado entre 2. ^Esta de acuerdo el 
lector? Explique. 

8*3IC’ Àlguien afirina que se puede determinar la vdocidad 
promedio en un tubo circuìar con flujo laminarcompletamentc 
desarrollado al medir simplemente la velocídad en R/2 (a la mi- 
lad del camino entre la superfíde de la pared y la línea central). 
^Está de acuerdo el lector? Explique. 

8-32C Considere el fíujo laminarcompletamciue dcsarrollado 
en un tubo cireulan Si ei diámetro deJ íubo se rcduce a la mitad, 
al mismo ttempo que el gasto y la longitud de cse lubo se man- 
tienen constames, la caída de presíón a) se duplicará, b) se tri- 
plicará, c) se cuadraplieará, d) se incrementara en un facior dc 
8, o bien, e) se incrementará en un factor de 16, 

8-33C Con s i dere el fí uj o I a m i n ar comp 1 etamente dcsarro 11 ado 
en un tubo circular, Si la viscosidad del fluìdo se reduce a la mi- 
tad por calentamiento al mísmo liempo que d gasto sc mandc- 
ne constante, ^cómo cambiará la caida de presión? 

8-34C ^De qué manera la aspereza del tubo afecta el coefi- 
cienie dc transferencia de calor en un tubo si el flujo dd fluido 
es turbulento? ^Cuál seria su respuesta si eJ flujo en el tubo fue- 
ra Jamìnar? 

8-35 Agua a I5 Ù C (p = 999.1 kg/m 3 - 1.138 X 10- 3 
kg/ni ■ s) fluye de manera estacionarìa a razén de 5 L/s en un 
lnbo horizontal de 4 cm de dlámctro y 30 m de hirgo hecho de 
accro Ìnoxidabìe, Determine o) la caída dc presión y b) la nece- 
sìdiìLÌ de potencia dc bombeo para vencer esta caída dc presìón. 


*----- 30 m 

FIGURA P8-35 


Flujo laminar y turbulento en tubos 

8-26C ^Cómo está rdacionado el factor de fricción para el 
Jlujo en un tubo con ìa caída dc presión? ^Cómo esta relaciona- 
da la caída de presión con la neccsidad de potencia de bombeo 
para irn gasto de masa dado? 

8-27C Àlguien atirma que el esí'uerzo coilante en cí centro dc 
un tubo cìrcular durante cl flujo laminar completamente de- 
sarroitado es ccro. ^Está dc acuerdo el iector con esta afirma- 
cíón? Explique. 

8-28C Àìguien afirma que, en el flujo turbulento compiela- 
menie desaiToIlado en un tubo, el esfuerzo cortanie es máximo 
en la superficíe de éste. ^Está de acuerdo el lector cou esta afir- 
macìón? Explique. 

8-29C Considere el flujo completamente desarrollado en un 
tubo ctrcular con efectos de entrada despreciables. Si se duplica 


8-36 En e! flujo laminar completamente desarrollado en un lu- 
bo circuhu' la velocìdad en Rí 2 (a la mitad del camino entre la 
superficie de la pared y la línea central) es de 6 m/s, Determine 
la veiocídad cn el centro del Lnbo. Respuesfà: S m/s 

8-37 Eì perfil de velocidades, en m/s, eu eJ liujo laminar com- 
pletamente desaiTolIado en un tubo circular de radio interior R 
— 10 cm se da por medio de u(r) = 4(1 - r/R 1 ). Determine 
las velocidades media y máxima cn el tubo y eí gasto volumé- 
trico. 



FIGURA P8*37 
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8-38 Repìta el problema S-37 para un tubo de radio ìnterior de 
5 em + 

8-39 Determine el coeficiente de transferencia de calor por 
cónveceiòn para el tìujo de a) aire y b) agua a una velocidad de 
2 m/s, en un tubo de 8 cm de diámetro y 7 m de longitud T 
cuaodo ese tubo está sujeto a flujo uniforme de calor desde to- 
das las superficies- Use las propiedades del fluido a25°C, 



modo que en la operación estacionarìa todo el calor generado en 
éste se transfiere al agua en el tubo. Si el sistema debe propor- 
cionar agua caliente a razón de 5 1/mim determìne ía potenda 
nominal dcl calentador de rcsistencia. Asimismo, estime la tem- 
peratura dc la superficie interior del tubo en la salida. 

8-45 Aíre caliente a la presiòn atmosférica y a 85 Q C entra en un 
ducto cuaárado no aislado de 10 m de largo y con sección trans- 
versal de 0,15 m X 0.15 m que pasa por el ático de una casa, a ra- 
zón de 0.10 m 3 /s. Se observa que el ducto es casi isotérmico a 
70°C. Detemiine la temperatu ra de salida del aire y la razón de la 
pérdida de calor del ducto hacia d espacio cn eJ ático. 

Hespuastas: 75 J°C t 9*1 VV 


8-40 Entra aire a 10°C a un tubo de 12 cm de diámetro y 5 m 
de largo, a razón de 0.065 kg/s. La superficie interìor del íubo 
tiene una aspereza de 0.22 min y ese tubo es aproximadamente 
isotcrmico a 50°C. Determine la razón de transferencia de ealor 
hacia el aire usando ía relación del número de Nusselt dada por 

a) la ecuación 8-66 y b) Ja ecuación 8-71. 

H-41 U n ducto euadrado de 8 m de largo, no aislado y con una 
seceión transversal de 0.2 m X 0,2 m y una aspereza relatìva de 
pasa por el espacio del ático de una casa. Entra aire 
caíiente al ducto a t atm y 80°C, con un gasto volumétrico de 
0.15 nvVs, La superficie del ducto es aproximadamente isotér- 
niica a 6G Ù C. Determìne la razón de la pérdida de calor del 
ducto hacia el espacio del áiico y la diferencia de presìón entre 
las secciones de entruda y de salida del mismo. 

8«42 Se usa un tubo de 10 m de largo y 10 mm de diámetro ín- 
terior, fabricado de acero comercial, para calenlar un ìíquido en 
un proceso industrìal. El liquido entra al tubo con 7) — 25 °C, V' 
= 0.8 ui/s. Se mantiene un flujo uniforme de calor por medio de 
un calentador de resistencia eléctrica enrollado alrededor de la 
superficie exterìor del lubo, de modo que el fíuido sale a 75°C. 
Si se supone un flujo completamente desarrollado y se toman 
las propiedades promedio del fluido como p = I 000 kg/nv\ c p 
= 4000 J/kg ■ K, .fi = 2 X 10- 3 kg/m ■ s , fc = 0.4S W/m - Ky Pr 
= 10, dctemiine: 

a) E1 ílujo de calor requerido en la superricie, q Xi producido 
por el calentador 

b) La lempcratura de superficie del lubo a la salida* T s 

c) La pérdida de presión a lo largo del tubo y la potencìa 
mínima requerida para vencer la resistencia al llujo. 

8-43 Agua a 10°C (p = 999.7 kg/m 3 y p, = 1.307 X 10- 3 
kg/m ■ s) fluye de manera estacionaria a una velocidad prome- 
dio de l ,2 m/s en tm tubo de 0,20 cm de diámetro y 15 m de lar- 
go. Detemiine a) la caída de presíòn y b) la necesidad de 
potencia de bombeo para vencer esta caída de presiòn. 

Respuestas: a) ISS kPa, b) 0,71 W 

8«44 Se dcbc calentar agua desde 10°C hasia 80°C conforme 
tluye por un tubo de 2 cm de dìámetro mterno y 13 m de largo. 
E1 mbo cstá equipado con un calentador de resistencia eléctrica 
que le proporciona calentamiento uniforme sobre toda su super- 
ricie. La superfície exterior del calentador está bien aislada, de 


F1GURA P8-45 

8 ' 46 E3S Vuelva a considerar el problema 8-45. Medianie el 
!m 3! software EES (o cualquier otro semejante), inves- 
tigue el efecto del gasto voluméírico del aire sobre la tempera- 
tura de éste a la salida y la razòo de pérdida de calor. Suponga 
que el gasto varía de 0.05 mVs hasta 0.15 nvVs. Trace las grári- 
cas de la temperattira de salida y de Ja razón de la pérdída de ca- 
ìor en función del gasto y discuta los resultados. 

8-47 Consídere un colector solar de aire qne tiene 1 m de an- 
cho y 5 m de largo y un espaciamiento constante de 3 cm entre 
la cubierta de vidrio y la placa del propio colector. El aire entra 
en el colector a 30°C a razón de 0.15 mVs por el borde de 1 m 
de ancho y fluye a lo largo dcl paso de 5 m de largo. Si las tem- 
peraturas promedio de ía cubierta de vidrio y de la placa dei co- 
lector son de 20°C y 60°C, respectivamente, determine a) la 
razón neta de la transferencia de calor hacía el aire conforme 
fluye por el colector y b) la elevación de temperatura deí aire 
conforme fluye a través del colector. 




Espacìo 


Aíra 
85°C 70°C 

04 mVs 



Cubierta 
de vidrio 
20°C 


AÌslamiento 


Plaea del 
colecior, 60 o C 


FIGURA P8-47 
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H-4H Consìdere el flujo de aceite a 10 U C en una tubería de 
40 cm de diámetro a una velocidad promedio de 0.5 m/s. Una 
sección de 1 500 m de largo de la tubería pasa por las aguas he- 
ladas de un íago a 0°C. Las mediciones indican que la tempera- 
tura de ía superficie dei tubo está muy cercana a 0°C. Si 
descarta la nesistencia térmica del material del tubo, determine 
í i) la temperatura del aceite euando el tubo sale del lago, b) la 
razou de la transfereucia de calor desde el aceite y c) la poten- 
cia requerida de bombeo para veneer las pérdidas de presíón y 
mantener el ilujo del aceìte en el tubo. 

8*49 Considere el flujo laminar de un íluido por un canal cua- 
drado mantenldo a temperatura constante, Àhora, la velocidad 
media del tluido se duplica. Determine el cambio en la eaída de 
presión y el cambio en la ra 2 Ón de ìa transferencia de calor en* 
tre el fluido y las paredes del canaì. Snponga que el régimen de 
tlujo pennanece inaìterado. 

8-5U Repita el problema 8-49 para flujo turbulento. 

8-511 Se deben satisfacer las neccsidades de agua calienle de 
una casa calentando agua que está de 55 °F hasta 200°F por me- 
dio de un colector soiar parabólico, a razón de 4 lbm/s. EI agua 
fluye por un tubo delgado de aluminio de 1.25 in de diámetro 
cuya superftcie exterior está pínlada dc negro para maximizar 
su capacidad de absorción solar. La Línea central del tubo coin- 
cide con la línea focal del coleetor y se coloca una earntsa de vi- 
drio en el exterior del tubo para minimizar las pérdidas de calor. 
Si la energía soìar se transfiere al agua a una razón neta de 350 
Btu/h por pie dc longitud del tubo, determine la longitud reque- 
rída del coleetor parabólico con el fm de satisfacer ias necesida- 
des de agua caliente dc esta casa. Àsimismo, determíne la 
lemperatura superfícial dci tubo a la salida. 


Colector solar 
parabólico 



FIGURA P8-51I 

8-52 Un tablero de circuíto imprcso dc 15 cm X 20 cm cuyos 
componentes no se dejan entrar en contacto directo con el aíre 
por razones de confíabilìdad se debe enfriar al pasar aire frio 
por ui) canal de 20 cm de largo con seccíón transversal de 
0,2 cm X 14 cm perforado en el tablero, E1 calor generado por 
los componentes electrónicos cs conducido a través de la capa 
delgada del tablero hasta el canaf donde es eliminado por el 
aire que entra en éste a 15°C. Se puede considerar que d tlujo 
de calor en la superficie supertor del canal es uniforme y que 
la transfercncia de calor a través de otras superficies es despre- 
cìable. Si la vdoddad del aire en la admìsión del canal no dcbe 
sobrepasar 4 m/s y la temperatura superficial de este ulrimo 
debe permanecer por debajo de 50 q C, determìne la poíencìa total 
máxima de los componentes dectrónicos quc se pueden montar 
con seguridad en este tablero. 



FIGURA P8-52 


8*53 Repita d problema 8-52 al reemplazar el aire por hclio, 
d cual tiene seis veees la conductividad lérmica del aire. 

Vuelva a considerar el problema 8-48, Mediante d 
software EES (o cualquier otro semejante), inves- 
tígue los efectos de la veloddad dd aire en la admisión det ca- 
nal y de la tempemtum superficial máxima sobre la disipación 
de la potencia total máxima de los componentes electrónicos. 
Suponga que la velocidad del aire varía de 1 m/s hasta 10 m/s y 
la tempemtura superficial de 30°C hasta 90°C Trace gráfícas de 
la disipación de potencìa en función de la velocidad del aire y 
de la temperatura superfícial, discuta los resultados. 

8*55 Entra aire a una sección de 7 m de largo de un ducto rec- 
tangular de 15 cm X 20 cm de sección transversaf a 50°C y a 
una velocidad promedlo de 7 m/s. Si las paredes del ducto se 
niantienen a 10°C T determine a) la temperatura de salida del 
aire. b) la razón de la Lransferencia de calor desde el aire y c) la 
potencia necesaria del ventilador para vencer las pérdìdas de 
presión en esta sección del ducto. 

Respuestas ■ a) 32.8°C, b) 3 674 W, c) 4.2 W 

8-56 Vuelva a considerar el probiema 8-55. Mediante el 

bSs software EES (o cuaìquíer otro semejante), inves- 
tigue el efecto de la velocidad del aìre sobre la tempcralura de 
salida de éste, la razón de la transferencia de calor y la potencia 
dei ventilador. Supongaque la velocidad dd aire vatíadc 1 m/s 
hasta 10 in/s, Trace las gráí'icas dc la temperatura de salida, de 
la razón de la Iransferencia de calory de la potencia dd ventila- 
dor en función de la vdocidad dd airc y discuta los resultados. 

8*57 Aíre calíente a 60°C que sale del hogar de una casa entra 
en una sección de 12 m de largo de un ducto de lámina metáli- 
ca que tiene una sección transversal rectangular de 20 X 20 cm, 
a una velocidad promedio de 4 m/s, La resistencia ténnica del 
ducto es despreciable y la superficie exterior del mismo. cuya 

10°C 



60°C 20 cm x 20 cm 

4m/s a = 0.3 

FIGURA P8-57 
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emisividad es de 0.3, está expuesia a aire frío a 10°C en el sóta- 
no, con urí coefìciente de transferencia de calor por conveceión 
de 10 W/m- ■ °C. Considerando que las paredes del sótano están 
también a 10°C determine a) la temperatura a ía cual el aire ca- 
Jiente saìdrá del sótano y b) la razón de [a pérdida de calor des- 
de el aire caliente en el duao haeia el sótano. 

Vuelva a considerar el problema 8-57. Medíante el 
sofiware EES {o cualquier otro semejante), inves- 
tiguc los efectos de ta velocidad del aire y de La emisividad de !a 
superficie sobre la temperatum de salida de dicho airc y La razón 
de la pérdida de calor. Suponga que la vdocidad del aire varía 
de l m/s hasta 10 m/s y Ja emisivìdad de 0.1 hasta 1.0. Trace 
gráficas de !a temperatura de salida y de ia razón de la pérdida 
de calor en Tunción de la velocidad dd aire de la emisividad, 
discuta ios resuítados. 

8-59 Los componentes de un sisíema electrdnico que disipan 
180 W esián ubicados en un ducto horizontal de 1 m de iargo 
cuya sección transversal es de 16 cm X 16 cm. Los componen- 
tes en el ducto se enfrían por aire forzado, èl cual entra a 27 °C 
a razdn de 0.65 mVmin. Si 85% del calor genenido adentro 
se transfiere al aire que fluye por el ducto y que 15% restante se 
pierde a través de las superficies exterìores de éste T delermíne a ) 
ìa temperamra de salida del aire y b) la temperamra superfìcial 
del componente de mayor potencia que esté en el ducto* 

8-60 Repita el problema 8-59 para un ducto horizontal circu- 
lar de 15 cm de diámetro. 

8-61 Considere un tablero de circuito impreso (PCB por sus 
siglas en Ìnglés) de núcleo hueco de 12 cm de aíto y 18 cm de 
largo disipando un total de 20 W. E1 ancho de la brecha de alre 
a la mìtad dcl PCB es de 0.25 cm. E1 aire de enfriamiento entra 
en el nucleo de 12 cni de ancho a 32 C C, a razón de 0.8 1/s. Si el 
calor generado está uniformemente distiibuido sobre las dos su- 
perilcies lateralcs dcl PCB. detcrmine a) la temperatura a la 
eual d aire sale dd núcleo hueco y b) !a temperatura más alta 
sobre la supcriicie ínterior del núclco. 

Respuestas; a) 54.0 ú C t b) 72.8°C 

's-hl Repita el problema 8-6J para un PCB de núcJeo hueco 
qne disìpa 35 W, 

8-631 Se calìenta agua a 60 Q F al pasaria por tubos de cobre de 
pared deígada que tienen un díámetro intemo de 0,75 in. E1 
calor se suministra al agua por medío de vapor de agua que se 
condensa afuera de los tubos de cobre a 250 n F Si el agua se 
debe calentar hasta Ì40 n F a razón de 0.4 Ibm/s, determine a) ia 
longitud que se necesita usar del tubo de cobre y b) la potencia 
de bombeo requerida para vencer ías pérdidas de presìón. Su- 
ponga que todo el tubo de eobre está a la temperatura del vapor 
de agua de 250* F. 

8-64 Una compmadora enfriada por un ventilador contiene 
ocho PCB, cada uno de elios disipando 10 W de potencia. La al- 
tura de los PCB es de 12 cm y su longkud de 18 cm, E1 espacio 
Hbre entre las puntas de los componentes sobre uno de los PCB 
y la superficie posterior del PCB adyacenle es de 03 cm. El ai- 
re de enfriamìento es alìmentado por un ventílador de 10 W 
montado a la entrada* Si eJ aumento en la temperatura del aire a 
medida que fluye a través del gabinete de la computadora no 
debc ser mayor a i 0°C, determine a) el gasto del aire que nece- 
sita entregar el ventilador, b) ía fracción de la temperatura del 


aire que se debe al cafor generado por el ventilador y su motor 
y c) ía temperatura más alta admisibie de! aire en la admisión sí 
la temperatura superficiaJ de los componentes no debe exceder 
de 70°C en cualquier parte en el sistema. Use las propíedades 
del aiie a 25 Q C. 


Salída 
del aire 



FIGURA P8-64 


Tema especiah Flujo de transtción 

8*651 Un tubo con una configuractón de enU'ada de borde en 
escuadra se sujeta a un flujo uniforme de calor en la pared del 
tubo de 8 kW/nf, E1 tubo tiene un diámetro interior de 0.622 ín 
y un gasto de 246 gpm. E1 líquido que fluye en el interior del 
tubo es una mezcla de etilenglicol y agua deslìlada con una frac- 
cìón de masa de elilenglicol de 2.27. Determine el coefíciente 
de fricción en un lugar a lo largo del tubo en donde el número 
de Grashof es Gr — 35 450. Las propiedades físícas de la mez- 
cla de etìlenglicol y agua desdlada en el lugar dc interés son Pr 
~ 13 + 8, v - 18.4 X 10" é ft 2 /s y \x h ì\x , = 1.12. Luego r vuelva a 
calcular el coeficiente de frìcción de flujo completamente de- 
sarroilado sí el gasto volumétrico se aumenta en 50% en tanto 
que el resto de los parámetros se manuenen inalterados. 

Respuùsta: 0.00869 

8-66 Un tubo con una configuración de entrada de boca acam- 
panada se sujeta a un flujo uniforme de calor en la pared dd 
mbo de 3 kW/m 2 , E1 tubo tiene un diámetro interìor de 0.158 m 
(0.622 in) y un gasto de 1,43 X 10 4 m Vs (2.27 gpm ). EJ líquido 
que fluye en el ìnterior del tubo es una mezda de etilengíicol y 
agua destilada con una fracción de masa de etilenglicol de 2.27. 
Determine el coefícienie de fricción de flujo completamente de- 
sarrollado en un lugtu' a io largo del tubo en donde el número de 
Grashof es Gr = 16 600. Las propiedades físícas de la mezcla 
de etilenglicol y agua destilada en el lugar de ìnterés son Pr = 
14.85, v = 1.93 X 10 -6 m 2 /s y = 1.07. Luego, vuelva a 
calcular el coeficiente de fricciòn si el gasto voluinétrico se au- 
nicnla en 50% en tanto que el resto de los parámetros se 
manticnen inallerados. 

8-6 . Reconsidere el problema 8-66. Calcule el coefìciente de 
fricción de flujo coraplctamente desarrollado si el gasto volu- 
métrico se aumenta en 50% en tanto que el resto de los paráme- 
tros se mantienen malterados. 

8-68 Una mezcla de etilenglicol y agua destilada con una frac- 
ción de masa de etílenglicol de 0.72 y un gasto de 2,05 X 10^ 
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mVs fluye dentro de un tubo con un diámetno inierior de 0.015H 
m y una condición de frontera de llujo de ealor unifornie en la 
pared del tubo + Para este flujo, determine el número dc Nusselt 
en el lugar xìD = 10 y 90, para ìa configuración de entrada dcl 
tubo de a) de boca acampauada y b) reentrante* Compare los rc- 
sultados para los incísos a) y b). Suponga que el númcro de 
Grashof es Gr = 60 000 + Las propiedades físicas de ia mezcla 
de etilenglicol y agua destilada son Pr = 33.46, v = 3 + 45 x líH 
m 3 /s y = 2.0. 

8-69 Repita el problema 8-68 para el lugar xlD = 90. 


Prolilemas de repaso 

8-70 Se enfría un chip de silicio mediante el paso de agua por 
microcanales grabados en la parte posterior del mismo, como sc 
muestra en la figura P8-70, Los canales están cubicrtos con una 
cubierta de sìlicio. Consìdere un cliip cuadrado de 10 mm X 10 
mm en el cual se ubican N = 50 microcanales rectangulares, 
cada uno de los cuales ha sido grabudo con un ancho W = 50 
/xm y una altura H = 200 /xm, Entra agua a los microcanales a 
una Lemperatura T, = 290 K y un gasto lotal de 0.005 kg/s* EI 
chip y su cubierta se mantienen a uua temperatura tmiforme de 
350 K. SÌ se supone que el llujo en los canales es completa- 
mente desarroliado, que todo el calor generado por los circuitos 
en lu parte superior del chip se transftcre al agua y se usan 
correlaciones de tubo circular, detemiine: 

a) La tempcratura de salida dd agua, T f 

b) La disipación de potencia del chip, IV,. 



Circuitos que gencran 
lu potenciu Wí, 

ÌOmm 


U>mm 


T m 

L 


FIGURA P8-70 


8-71 Se calienta agua a razón de 10 kg/s desde una tempera- 
tura de 1 5 Q C hasta 35°C, haciendo pasar a través de clla cinco 
tubos idéntìcos, cada uno de 5,0 cm de diámetro, cuya tempe- 
ratura superficial es de 60.0°C, Estime a) la razón estacíonaria 
de transferencia de calor y b) ìa longitud necesaria de los lubos 
para realizar esta tarea. 

8-72 Repita el problema 8-71 para un gasto de 20 kg/s t 

S-73 Entra agua a I 500 kg/h y 10°C a un tubo liso de 10 cm 
de dìámetro cuya temperatura de pared se mantiene a 49°C. 
Calcule íi) La longitud necesaria del tubo para caientar el agua 
hasta 40°C y b) la temperatura de salida del agua si se duplica la 
longitud del tubo + Suponga que las propiedades promedio del 
agua son las mismas que en a). 


8-74 Un sistema geotérmico dc calefacción de uu dístrito 
comprende el transporte de agua geotérmica a I Ì0°C desde tm 
pozo hasta una ciudad que está más o menos a la misma eleva- 
cìón y a una distancla de 12 km, a razón de 1.5 nvYs en tubos de 
acero tnoxidable de 60 cm de diámetro* Las presiones del Iluí- 
do en ei manantial y en el punto de llegada eu la ciudad deben 
ser ías mismas, Las pequehas pérdidas son despreciables debi- 
do a la gran razón de la iongitud con respecto ai diámetro y al 
mimero rdativamente pequeno de componemcs quc lambién 
causan pérdidas pequehas. a) Si la eficiencia deì motor de la 
bomba es dc 65% T deteruiìne cl consumo de energía elecirica 
del sistema para bombeo. b) Delcrminc el costo diario del con- 
sumo de energía del sistema si eí precio unitarío de la electrici- 
dad es de 0,06 dólar/kWh. c) Se cslíma que la Lempemtura del 
agua geotérmica cae 0,5°C durante este largo flujo, Dctermine 
si el calemamiento por fricción durante ese flujo pucde comperv- 
sar esta eaídu en la temperatura, 

8-75 Repita el problema 8-74 para tubos de hierro fundido del 
mismo diámetro. 

8-76 El perfil de velocidudes, en m/s, en el fìujo laminar com- 
pletamente desarrollado en un lubo circular se exprcsa por u(r) 
= 6(1 - l(ìOr-), donde r es la distancia radial a pariir dc la línea 
cenlral del tubo T en m. Delermine íì) el radio del tubo, h ) la ve- 
locidad rncdìa a través dc este iillimo y c) la velocidad máxima 
en el mismo. 

8-771 El pcrlll dc velncidudes, en ft/s, en el flujo laminar 
completamente desarrollado dc agua u 40 P F en un tubo circular 
horizontal de 140 ft dc largo se expresa por «(r) =0.8{1 — 
625Z- 2 ), donde rcs la distancía radiul a partir de la línea centrul 
dcl tuho, cn ft, Determine a) cl gasto volumétríco de! ugua por 
cl tubo, b) la caída de presión a través de éste y c) la potencia 
útii de bombeo rcquerída para vencer csta caída dc presión, 

8-78 Las necesidades de aire comprimido de una factoría sc 
satísfacen por medío de una compresora de 150 hp ubtcada en 
una sala que sc mantíene a 20 n C Con el fm de minimizar cl tru- 
bajo dcl compresoi; su Iumbrera de admisión se encuentra co- 
nectada al exteríor por medio de un dueto de 11 m de ìargo y 
20 cm dc diámctro hccho de láminu delgada dc aluminio* EI 
compresor adniite aìre a razóu de 0.27 mYs a las condiciones 


Aire, 0.27 mVs 
I0 Q C 95 kPa 


lill 
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del exteiíòr dc iO°C y 95 kPa, Si clescarta la resistencia térmica 
del dttcio y toma el coeficieme de transferencia de calor sobre la 
supeificie exterior del ducto como 10 W/nr ■ P C, determine 
ri) la potencia usada por el compresor para venccr la caída 
de presión en este ducto, b) la razón de la tratìsferencia de calor 
hacia el aìre más frfo entrante y c) la elevación de la temperatu- 
ra dd aíre a medída que fluye por el ducto. 

S-79 Una casa consiruída sobre la ribera de un río se debe en- 
friar en verano mediante el agua fria de ese rio, el cual fluye a 
nna temperatura promedio de 15°C Una seccìón de 15 m de lar- 
go de un ducto circular de 20 cm de díámetro pasa a través del 
agua. E1 aire entra en la secctón del ducto que está dentro 
del agua dd río a 25°C a una velocidad de 3 ni/s, Sì la superfi- 
cie del ducto está a la misma temperatura del agtia, determine la 
temperatura dd aire cuando sale de la parte subacuatica de ese 
ducto. Àsimismo, para una eficiencia lotal del ventilador de 
55%, determine la entrada de potencia dcl ventilador nccesaria 
para vencer La resistencia aí flujo en esta sección dd ducio. 


Àíre 

25°C 3 m/s 

i 



emisivídad es de 0,7 1 está expuesta a aire frío a \ 0°C en un sóta- 
no, con un coefíciente de transferencia de caior por conveccion 
de 12 W/m 2 * P C. Si considera que las paredes del sótano están 
también a 10 D C, determine a ) la razon de la pérdida de calordel 
agua y b) la temperatnra a la cual el agua sale del sótano. 

S-83 Replta el problema S-82 para un tubo hecho de cobre 
(k = 386 W/m - °C), en lugar de hierro fundido. 

8-S4 D, B. Tuckerman y R, E Pease de ìa Universidad de 
Stanford demostraron a prineìpios de ía década de 1980 que los 
circuitos integrados se pueden enfriar de manera muy eficaz 
mediante la fabricación de una serie de canales microscópicos 
de 0.3 mm de altura y 0,05 mm de ancho en ía parte posterior 
del suslrato y cubriéndolos con una placa para confinar el flu- 
jo del fluido dentro de los canales. Estos investlgadores fueron 
capaces de disipar 790 W de potencia generada en un chip de si- 
licío de 1 cm 2 a una difereucia de LempcraLnra entre la unión y 
el ambiente de 71 °C, mediante agua como rcfrigerantc que flu- 
ye a razón de 0.01 l/s por 100 de esos canales dcbajo de un chip 
de silìcio de 1 cm X I crn. E1 calor se transfiere principalmente 
a través del íirea de ia base del canal y se encontró que el au- 
mento del área snperficial y, por consiguiente, del efecto de ale- 
ta tenían poca importancia, Si descarta los efectos de entrada e 
ignorando cuaíquier transferencia de calor desde las superflcies 
laterales y ia eubierta, determine a) la elevacìón en la tempera- 
lura del agua al fíuir por los microcanales y b) la temperatura 
promedio de la superficie de la base de esos microcanales para 
una disipación de potencia de 50 W, Suponga que el agua entra 
en los canales a 20 P C, 


FIGURA P8-79 


8-80 Rcpìta el problema 8-79. Si se formó una capa de 0,25 
mm de espesor de depósito mineral (k = 3 W/m ■ °C) sobre la 
superfície interior del tubo. 

8-8II , Los gases dc eseape del motor de un automóvil 
Mfv - salen de ìa cámara de combustión y entran en un 
tnbo de accro de pared delgada de 8 ft de largo y 3.5 in de diá- 
mctro, a 800°F y 15.5 psia, a razón de 0,2 íbm/s. EI aíre ambien- 
tc circundante eslá a una temperamra de 80 P F y el coeficiente de 
transferencia de caior sobre la superficie exterior del mbo de es- 
cape es de 3 Btu/h * ft 2 * °F. Sí que los gases de escape tienen ías 
propiedades del aire, determine a) la velocidad de esos gases a 
la salida del tubo y />) la temperatura a ía cual los mìsmos ga- 
ses saldrán del tubo y entrarán en el aire. 

8-82 Agua calieme a 90°C entra a una sección de 15 m de un 
tubo de hiciro fundido (k “ 52 W/m ■ °C) cuyos diámetros inte- 
rior y exterior son de 4 y 4.6 cnn respeetivamente, a una veío- 
cidad promedio de 1,2 m/s, La supeificie exterior del tubo, cuya 

^flmbtenle = 

e = 0.7 

Ĺ 


1.2 m/s |—-1S m 

FIGURA P8-82 


Agua 

caílemdV L 
90 a C 




sobre esle lado 

FIGURA P8-84 


8-85 Los sistemas enfriados por líquido tienen altos coeficien- 
tes de transferencia de calor asociados con ellos, pero poseen la 
desventaja inherente de que presentan problemas potenciales de 
fugas. Por lo tanto, se propone que se debe usar aire como refri- 
gerante en los microcanales. Repitael problema 8-84 mediante 
aire como el fluido enfríador en lugar de agua, entrando a razón 
de 0. 5 L/s, 

8*86 Los gases de escape que salen de un motor diesel esta- 
cionario a 450°C entran en un tubo de 15 cm de dìámetro a una 
veìocidad de 4.5 m/s. La lemperatura superficial del tubo es de 
180°C. Determine la longitud del tubo sí los gases deben salir 
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dd mJsmo a 25Q°C,, después de transferlr calor aJ agua en ntia 
unidad de recuperacíón. Use ías propiedades del aire para los 
gases de escape. 

8“87 Vapor geotérmico de agua a í 65°C se eondensa en el la- 
do del casco de un ìntercambiador de calor sobre los tubos por 
los cuales fluye agua. E1 agua entra en los tubos de 4 cm de dtá- 
metro y 14 m de largo a 20°C, a razón de 0.8 kg/s. Determine la 
temperatura de salida del agua y la velocidad de condensación 
del vapor geotérmico. 

8-88 Aire frío a 5°C entra en un tubo isotérmico de 12 cm de 
dìámetro y 20 m de largo a una velocidad de 2,5 m/s y sale a 
19 Ù C. Estime la temperatura superficial del rubo. 

8-89 Se va a calentar aceite a 15°C por medio de vapor satu- 
rado de agua a 1 atm ert un intercambìador de calor de tubo do- 
ble hasta una temperatura de 25 Q C. Los diámetros ínterìor y 
exterior de) espacio anular son de 3 cm y 5 cm, respectivamen- 
le t y el aceìte entra en él a una velocidad media de Ch$ m/s. Se 
puede suponer que el tubo interior es isotermico y está a 100°C 
y el exterior está bien aíslado. Si supone flujo completamente 
desarrollado para el aceite, determine la longitud requerida dd 
tubo para calentarlo hasta la temperatura indicada, En realidad, 
^necesitará el leetor un tubo más largo o más corto? Explìque. 

8-90 Un hidrocarbono Ifquido entra a un tubo de 2,5 cm de 
diámetro que tiene 0.5 m de largo. La temperatura de entrada 
del líquido es de 20°C y la de la pared del tubo es de 60°C. Las 
propiedades promedio del líquido son c p — 2.0 kJ/kg ■ K, p = 
10 mPa ■ s y p = 900 kg/m\ A un gasto de l 200 kg/h* se mide 
que la temperatura dc salida dd líquido es 30°C. Estime la teni- 
peratura de sidida dei líquido cuando el gasto se reduce hasta 
400 kg/h. Sugerencio: Para la transferencia de calor en tubos, 
Nu k Re t/3 , en el Fhijo laminar, yNu« Re 4/ \ en el turbulento. 

8-91 Se calientan 100 kg/s de petróleo crudo desde 20°C 
hasta 40X, en el lado de tubos de un intercambiador de calor de 
tubos múltipíes. E1 tlujo de petmleo crudo se divide de manera 
ígual entre 100 tubos en eì haz de éstos, EI diámetro interior de 
cada tubo es de 10 mni y la temperarura de ia pared interior del 
mismo se mantiene a 100°C, Las propiedades proinedio del 
petróleo crudo son p = 950 kg/m\ c p = 1.9 kJ/kg - K t k = 0.25 
W/m K, p = 12 mPa s y = 12 mPa ■ s, Estime kì razón de 
la transferencia de caior y La longitud del tubo. 

8-92 Entra petróleo crudo a un tubo de 20 cm de diámetro con 
una velocidad promedio de 20 cm/s, La temperatura promedio 
de la pared del tubo es de 2 a C. Las propiedades del petróleo 
crudo son los que se presentan en !a tabla que sigue. Caícule ia 
razón de Ja transferencia de caLor y la ìongìtud del tubo si la tem- 
peratura de salida del petroleo crudo es de 20“C. 


T 

P 

k 


Cp 

°C 

kg/m 3 

W/m ■ K 

mPa ■ s 

kJ/kg ■ K 

2.0 

900 

0.145 

60.0 

i.SO 

22.0 

890 

0,145 

20.0 

1.90 


Problemas de examen de fundamentos de ingeniería (F1) 

8-93 Se usa un imercambiador de ealor con 12 tubos, cada 
uno de l ,0 cm de diámetro y 2.0 m de longitud, para calentar un 
flujo de líquido a razón de 1.0 kg/s. Las temperaturas de la 


pared del tubo y de entrada del Ifquido son 60°C y 20°C, res- 
pectivamente. Las propiedades promedio del Ifquido son p = 
950 kg/m\ /i = 6 mPa - s, = 4 mPa ■ s, k ~ 0,5 W/m - K y 
c p = 1.5 kJ/kg ■ K. a) Estime la temperatura de salìda deJ 
líquido y la razón de la transfcrencia de calor. h) ^Cómo cam- 
biarán los rcsultados del ineiso a) si todos íos tubos, excepto 
uno, sc laponan (es decir, si se fuerza a que todo el Hujo de 
líquido pase por un solo tubo)? 

8*94 Se dice que el flujo forzado ìnterno está completamente 

desaiTollado una vez que la _ en una sección transversal 

ya no cambta en la dirección dcl fìujo. 

a) distríbución de iemperatura b) distribucidn de entropfa 

b) distribución de veloeidad d) distribución de presión 
e) ninguna de !as anleriores 


8-95 La temperatura media de todo eJ fluido quc fluye por un 
tubo o ducto se define como 

(a) T b = 4 í TdA c 
r 

(b) T„ = 4-1 TpVdA, 

(c)n=4[ itpVM, 

(í0 ~ \ f fcu 

f TpVdA' 



8-96 Entra agua (ju, = 9,0 X 1 0” 4 kg/m >s,p = l 000 kg/nr 1 ) a 
un tubo de 2 em de diámetro y 3 m de largo. cuyas paredes se 
mantíenen a 100°C. El agua fluye en este rubo con una tempe- 
ratura media dc íluido de 25 Ù C y un gasto votumétrico de 3 m 3 /h. 
E1 niìmero de Reynolds para este flujo iuterno es 

a) 59 000 b) 105 000 c) 178 000 

d) 236 000 e) 342 000 

8-97 FLuye agua en un tubo de 2 cm de diámetro y 3 m de 
largo. cuyas paredes se mantienen a L00 5 C, con una tempera- 
tura media de fluido de 25°C y un gasto volumétrico de 3 in-/h 
Sí se desprecían los efectos de entrada y se suporie fìujo turbu- 
lento, el número de Nusselt sc puede determinar a paitir de Nu 
= 0.023 Re aii Pi J] J . E1 coeficicnte de transferencia de calor por 
convección en este caso es 

a) 4 140 W/m 1 ■ K b) 6 160 W/m 2 ■ K 

b) 8180 W/m 2 ■ K d) 9410 W/nr * K 

e) 2 870 W/m 2 ■ K 

(Parael agua, use k - 0.610 W/m ■ °C 5 Pr = 6.0, p. = 9.0 x 10^ 
kg/m ‘5 ( p“ I 000kg/m 3 ) 

8-98 Entra agua a un tubo circular, cuyas paredes se 
mantienen a temperatura constante, con un gasio y temperatura 
especifìcados. Para el flujo turbulento completamente desarro- 
lìado, el numero de Nusselt se puede determinar a partir de Nu 
- 0.023 Re° 8 Pr ÍJ 4 h En este caso t la diferenda correcta de tem- 
peratura a usar en la ley de Newton del enfriamiento es 

a) La diferencia entre la temperatura media de fiuido de en- 
trada y de salida. 

b) La dìferencìa entre la temperatura medìa de agua a la en- 
trada y la temperatura de ìa pared del tubo + 

c) La diferencia media logaritmica de temperatura. 
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d) La diferencia entre la temperatura promedio de agua a la 
entrada y la salida y la temperatura de la pared del tubo. 

e) Ninguna de las anteriores. 

8-99 Entra agua (c,, = 4 180 J/kg * K) a un tubo de 4 cm de 
diámetro, a 15°C y a razón de 0.06 kg/s. E1 tubo está sujeto a un 
flujo uniforme de calor de 2 500 W/m 2 sobre las superflcies. La 
longitud del tubo requerida para calentar el agua hasta 45°C es 
íi) 6m /?)12m c)18m d) 24 m e) 30 m 

8-100 Entra aire (c p = 1 000 J/kg * K) a un ducio subacuático 
de 20 cm de diámetro y 19 m de largo, a 50°C y 1 atm, con una 
velocidad promedio de 7 m/s, y se enfría por la acción del agua 
del exterior. Si el coeficiente promedio de transferencia de calor 
es de 35 W/m 2 • °C y la temperatura del tubo es casi igual a la 
del agua de 5°C, la temperatura de salida del aire es 
a) 8°C b) 13°C c) 18°C 

(0 28°C e) 37°C 

8-101 Entra agua (c p = 4 180 J/kg • K) a un tubo de 12 cm de 
diámetro y 8.5 cm de largo, a 75°C y a razón de 0.35 kg/s. y se 
enfría medianle un refrigerante en evaporación en el exterior a 
-10°C. Si el coeficiente promedio de transferencia de calor en 
la superficie interior es de 500 W/m 2 ♦ °C, la temperatura de 
salida del agua es 

a) 18.4°C b) 25.0°C c) 33.8°C 

d) 46.5°C e) 60.2°C 

8-102 Entra aire a un ducto a 20 Ú C, a razón de 0.8 m 2 /s, y se 
calienta hasta 150°C por medio de la condensación de vapor de 
agua en el exterior a 280°C. E1 error que se tiene en la razón de la 
transferencia de calor hacia el aire debido al uso de diferencia 
media aritmétiea de temperatura, en lugar de la diferencia me- 
dia logarítmica de temperatura es 

a) 0% b) 5.4% c) 8.1% d) 10.6% e) 13.3% 

8-103 Aceite de motor a 60°C (/x = 0.07399 kg/m • s, p = 
864 kg/m 3 ) fluye en un tubo de 5 cm de diámetro con una ve- 
locidad de 3 m/s. La caída de presión a lo largo de un tramo del 
tubo de 6 m de largo de flujo completamente desarrollado es 
a) 2.9 kPa " b) 5.2 kPa c) 7.4 kPa 

d) 10.5 kPa e) 20.0 kPa 

8-104 Aceite de motor fluye en un tubo horizontal de 15 cm 
de diámetro con una velocidad de 1.3 m/s, experimentando una 
caída de presión de 12 kPa. La necesidad de potencia de 
bombeo para vencer esta caída de presión es 

a) 190 W b) 276 W c)407W 

d) 655 W e) 900 W 

8-105 Entra agua a un tubo de 5 mm de diámetro y 13 m de 
largo, a 15°C con una velocidad de 0.3 m/s, y sale a 45°C. E1 
tubo está sujeto a un flujo uniforme de calor de 2 000 W/m 2 so- 
bre su superficie. La temperatura de la superflcie del tubo a la 
salida es 

a) 48.7°C b) 49.4°C c)51.1°C 

d) 53.7°C e) 55.2°C 

(Para el agua. use k = 0.615 W/m • °C, Pr = 5.42. v = 0.801 x 
10" ft m 2 /s). 

8-106 Entra agua a un tubo de 5 mm de diámetro y 13 m de 
largo, a 45°C con una velocidad de 0.3 m/s. E1 tubo se mantiene 
a una temperatura constante de 5°C. La temperatura de salida 
del agua es 


a) 7.5°C b) 7.0°C c) 6.5°C 

d) 6.0°C e) 5.5°C 

(Para el agua, use k = 0.607 W/m • °C, Pr = 6.14, v = 0.894 x 
10- 6 m 2 /s, c p = 4 180 J/kg ♦ °C, p = 997 kg/m 3 ). 

8*107 Entra agua a un tubo de 5 mm de diámetro y 13 m de 
Iargo, a 45°C con una velocidad de 0.3 m/s. E1 tubo se mantiene 
a una temperatura constante de 5°C. La longitud requerida del 
tubo para que el agua salga de él a 25°C es 

a) 1.55 m b) l .72 m c) 1.90 m 

cí) 2.37 m e) 2.96 m 

(Para el agua, use k = 0.623 W/m • °C. Pr = 4.83, v = 0.724 x 
10-* m 2 /s, c p = 4 178 J/kg • °C. p = 994 kg/m 3 ). 

8-108 A una velocidad dc 4.5 m/s, entra aire a 10°C a un 
ducto rectangular de 18 m de largo cuya sección transversal es 
de 0.15 m x 0.20 m. E1 ducto se sujeta a un calentamiento uni- 
forme mediante radiación en toda la extensión de la superficie a 
razón de 400 W/m 2 . La temperatura de la pared del ducto a la 
salida es 

a) 58.8°C b) 61.9°C c) 64.6°C 

d) 69.1°C é) 75.5°C 

(Para el aire, use k = 0.0255 W/m • °C, Pr = 0.7296, = 1.562 
x 10- 5 m 2 /s, c p = 1 007 J/kg • °C, p = 1.184 kg/m 3 ). 

8-109 Entra aire a 110°C a un ducto de 18 cm de diámetro y 9 
m de largo, a una velocidad de 3 m/s. Se observa que el ducto es 
casi isotérmico a 85°C. La razón dc la pérdida de calor del aire 
en el ducto es 

a) 375 W b) 510W c)936W 

d) 965 W e) 987 W 

(Para el aire. use k = 0.03095 W/m * °C, Pr = 0.7111, v = 
2.306 x 10- 5 m 2 /s, c p = 1 009 J/kg • °C). 

8-110 Entra aire a un tubo de 7 cm de diámetro y 4 m de largo, 
a 65°C y sale a 15°C. Se observa que el tubo es casi isotérmico 
a 5°C. Si el coefíciente promedio de transferencia de calor por 
convección es 20 W/m 2 • °C, la razón de la transferencia de 
calor es 

a) 491 W b) 616 W c)8I0W 

d) 907 W e) 975 W 

8-111 Entra aire (c p = 1 007 J/kg • °C) a un tubo de 17 cm de 
diámetro y 4 m de largo, a 65°C y a razón de 0.08 kg/s, y sale a 
15°C. Se observa que el tubo es casi isotérmico a 5°C. E1 coefí- 
ciente promedio de transferencia de calor por convección es 

a) 24.5 W/m 2 • K b) 46.2 W/m 2 • K 

b) 53.9 W/m 2 ♦ K d) 67.6 W/m 2 • K 

e) 90.7 W/m 2 • K 

8-112 Fluye aire a 40°C (fi = 1.918 x 10" 5 kg/m • s y p = 
1.127 kg/m 3 ) en un tubo horizontal de 25 cm de diámetro y 26 
m de largo, a una velocidad de 5 m/s. Si la aspereza de la super- 
ficic interior del tubo es de 0.2 mm, la potencia de bombeo re- 
querida para vencer la caída de presión es 

a) 0.3 W b) 0.9 W c) 3.4 W 

d) 5.5 W e) 8.0 W 

Problemas de diseno y ensayo 

8-113 Por lo común las cajas electrónicas, como las compu- 
tadoras, se enfrían por medio de un ventilador. Escriba un ensa- 
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yo sobre el enlriamiento por aire forzado de las cajas electróni- 
cas y acerca de la seleccìón del ventilador para los aparatos 
electrónìcos. 

8-114 Disefíe un intercambiador de calor para pasteurizar le- 
che por medio de vapor de agua en una planta de lácteos. La le- 
che debe fluir por un banco de tubos con dìámetro intemo de 
1.2 cm, míentras el vapor se condensa afuera de ellos a I atm + 
La leche va a entrar a los tubos a 4°C y se debe calentar hasta 
72 0 C, a razón de 15 L/s. Si establece hipótesis razonables, el 
lector debe especìficar la longìíud de los tubos y el número de 
ellos, así como la bomba para el intercambiador de calor. 

8-115 Debe enfrìarse una computadora de escritorio por me- 
dio de un ventilador. Los componentes electrónicos de la compu- 


tadora consumen 80 W de potencia en las condiciones de plena 
carga. La computadora se va a hacer funcionar en medios a tem- 
peraturas de hasta 50°C y a elevaciones hasta de 3 000 m ? 
donde la presión atmosfértca es de 70.12 kPa. La temperatura 
de salida del aìre no debe ser mayor de 60°C para cumplir con 
los requisitos de confiabilidad. Asimìsmo, ìa velocidad prome- 
dio del aí re no debe ser superior a 120 m/miu a la salida de la 
caja de la computadora, donde el ventìlador está instalado para 
mantener bajo el nivel de ruido. Especiftque el gasto del venti- 
lador que necesita ser instalado y el diámetro de la cubierta del 
mismo. 
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capItulo 

9 


E n los capítulos 7 y 8 consideramos la transferencia de calor por convec- 
ciónforzada, en la que se impulsó un fluido sobre una superficie o den- 
tro de un tubo por medios externos, como una bomba o un ventilador. En 
este capítulo consideramos la conveccìón naturaL en la que cualquier movi- 
míento del fluido ocurre por medios naturales, como la flotación. En la con- 
vección forzada el movimiento del fluido sepuede notar bastante, puesto quc 
un ventilador o una bomba pueden transferir sufìciente cantidad de movimien- 
to al fluido para desplazarlo en eicria direecióm Sín embargo, en la convec- 
ción natural a menudo no se puede notar el movimiento del fluido debido a las 
bajas velocidades que intervienen. 

E1 coeficiente de transferencia de caìor por convección depende bastante de 
la veiocidad: entre más alta sea ésta más alto es el coeficiente, Las veiocida- 
des del lluído asociadas con la convección natural son bajas, por lo común 
menores a 1 m/s. Por lo tanto, los coeficientes de transferencia de calor que se 
encuentran en la convecciòn natural suelen ser mucho más bajos que )os ha- 
llados en la conveecíón forzada, Sin cmbargo, varios tipos de equipo de trans- 
ferencia de calor están disehados para operar en condiciones de convección 
natural porque en ella no se requiere el uso de algo que mueva al fluido. 

Empezamos este capítulo con una discusión del mecanismo físico de la con- 
vección natural y del número de Grashof. Enseguida, presentamos las corre- 
laciones para evaluar la transferencia dc calor por convección natural para 
varias configuraciones geométricas, incluyendo superficies con alelas y recin- 
tos cerrados Por último, disculimos la convecciòn natural y la forzada simul- 
táneas. 

OBJETIVOS 

Cuando el lector termine de estudiar este capítulo, debe ser capaz de; 

■ Entender e! mecanismo físìco de ia convección natura! 

m Deducìr las ecuaciones que rigen la convección natural y obtener el número adifnen- 
sional de Grashof al hevarias a ta forma adimensíonal 

■ Evatuar el número de Nosselt para la convección natural asociada con placas verti- 
cales, horizontales e inclìnadas, así como con cìlindrosy esferas 

■ Examinar la conveccìón natural desde superficìes con aletas y obtener el espacíamìento 
óptimo deéstas 

■ Analìzar la convección natural en el ínterior de recintos cerrados, como fas ventanas de 
cristal dable, y 

■ Considerar ta convección natural y la forzada combinadas, así como determinar la im- 
portancia relativa de cada modo. 
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9-2 Ecuación del movimiento y el 

número de Grashof 507 

9-3 Conveccíón natcra! sobre 

superficies 510 

9-4 Convección natural desde 

superficìes conaletasy 
PCB 517 

9-5 Corvección natural dentro de 

recintos cerrados 521 

9-6 Conveccíón natural y forzada 

combinadas 530 

Tema cle interés especiah 

Transferencia de caior a través 
de ventanas 533 

Resumen 543 

Bibliografía y lecturas 
sugeritías 544 

Problemas 546 


http://gratislibrospdf.com/ 


503 




504 

TRANSFERENCIA DE CALOR Y MASA 


Àire 



FIGURA 94 

Enfriamiento de un huevo cocido en un 
medio ambíente inás frío por convección 
naturaL 


Àíre 



Aire f [ 
Frío 


FIGURA 9-2 

Caleotamìento de una bebìda frìa en un 
mcdio ambiente más caliente por 
convección naturaL 


9-1 • MECANISMO FÍSICO DE LA CONVECCIÓN 
NATURAL 

Muchas aplicaciones conocidas de la transferencia de calor comprenden la 
convecctón natural como el mecanismo prindpal. Se tienen algunos ejemplos 
en el eníriamiento de equipo electrónico como los transistores de potencia, las 
televislones y las reproductoras de DVD; ìa transferencia de calor desde los 
calcntadores eléctricos con tablero base o los radiadores de vapor de agua; la 
transferencía de ealor desde los serpentines de refrigeración y de las líneas de 
transmtsión de energía eléctríca, y la transferencia de calor desde los cueipos 
de los animales y los seres humanos. La convección natural en los gases sue- 
le estar acompanada por radiación de magnitud similar, excepto para las su- 
perficies de baja emisividad. 

Sabemos que llega un niomento en el que un huevo cocìdo caliente (o una 
papa homeada caliente) sobre un plato se enfría hasta la temperatura del aìre 
circundante (figura 9-1). E1 huevo se enfría al transfererir calor por convec- 
cìón al aire y por radiación hacia las superfìcies circundantes. Descartando la 
transferencia de calor por radiacidn, el mecanismo físico del enfriamiento de 
un huevo caiiente (o de cuaiquier objeto caliente) en un medìo ambiente más 
frio se puede exphcar como sigue: 

Tan pronto como el huevo caliente se expone al aire más frío, la temperatu- 
ra de la superfície exterior dei cascarón cae un tanto y la del aire adyacente al 
cascarón se eleva como resultado de la conducción de calor desde el casearón 
hacia el aire. Como consecuencia, el huevo pronto está rodeado por una capa 
delgada de aire más calìente y el calor es transferido de esta capa hacia las ca- 
pas exteriores del aire. En este caso, el proceso de enfriamiento es más bien 
lento, ya que el huevo siempre está cubierto por aìre caliente y no tíene con- 
tacto directo con el aire frío que está más alejado. No podemos advertir que 
exisía algún movimiento del aire en la vecindad del huevo, pero mediciones 
cuidadosas indican lo contrario. 

La temperatura del aire adyacente al huevo es más elevada y, por con- 
siguiente, su densidad es más baja, puesto que a presìón constante la densi- 
dad de un gas es inversamente proporcional a wSu temperatura. Por tanto, te- 
nemos una situación en la que algo de gas de baja densidad o “ligero^ está 
rodeado por un gas de alta densidad o “pesado” y las teyes naturales dictan 
que el gas ligero suba. Esto no es diferente a que el aceite en un aderezo para 
ensalada hecho de vinagre y aceite suba hacia la parte superior (puesto que 
PaccìLc ^ Pvìnagrc)* ^ste fenóiTieno se caracteriza de manera ìncorrecta mediante 
la frase “el calor sube”, la cual debe entenderse como: el aire calentado sube. 
E1 espacio que deja el aire más caliente en la vecmdad del huevo es vuelto a 
llenar por el aire más frío cercano y la presencia de éste en el espacio inmedìa- 
to al huevo acelera el proceso de enfriamiento, La subida del aire más calien- 
te y el flujo del más frío para ocupar su lugar continúan hasta que el huevo se 
enfría hasta la temperatura del aire circundante* EI movimiento que resulta del 
reemplazo contínuo del aire calentado que está en la vecindad deì huevo por 
el aire más frío cercano se Ilama carriente de convección natural y la trans- 
ferencia de calor que se mejora como resultado de esta corriente se llama 
transferencia de calor por eonveceión natural. Note que de no existir las 
corrientes de conveccíón natural, la transferencia de calor del huevo al aire 
eircundante sería sólo por conducción y ìa velocidad de esa transferencia des- 
de cl huevo sería mucho más baja + 

La convección natural es tan eficaz en cl calentamienio de las superficies frfas 
en un medio ambiente más caliente como lo es en el enfriamiento de superficies 
calientes en un medio ambiente más frío, como se muestra en la fígura 9-2* Noíe 
que, en este caso, la direeción del movimiento del fluido es inversa. 
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En un campo gravitacional existe una fuerza neta que empuja hada arriba 
im tliiido ligero en uno más pesado. La fuerza hacia arriba ejercida por uu Jlui- 
do sobre un cuerpo sumergido completa o parcialmente en él se Uama fuerza 
de empuje. La magnitud de esta fuerza es igual al peso del fluido desplazúdo 
por dicho cuerpo; es decir, 

^ètupuje Plluìdo £ Ktutiípti ^ ^ 


en donde p nujdtJ es la densidad promedio del fluido (110 ìa del cuerpo), g es 1a 
aceleración gravitacional y es el volumen de la parte del cuerpo sumer- 
gida en el fluido (para cuerpos sumergidos por compìeto en el fluìdo, es el vo- 
lumen lotal del propio cuerpo), A falta de otras fuerzas, la fuerza vertical neta 
que actúa sobre un euerpo es la diferencia entre su peso y la fuerza de empu- 
je; es decir, 

F = w — f 

J uet1 rw 1 mnpuje 

Pcneipa $ ^cuerpo — Pfìtiido 8 Kcudrpn (9-2) 

— (Pcuerpo — Pfluidfl) S ^cLierpo 

Note que esta fuerza es proporcional a la diferencia entre las densídadcs del 
fluido y del cueipo sumergido en éL Por tanto, un cuerpo sumergido en un 
íìutdo experimentará una 'pérdida de peso" de magnítud iguaí al peso del flui- 
do que desplaza. Esto se conoce como principio de Arquímedes* 

Para comprender mejor el efecto de flotación, considere un huevo que se ha 
dejado caer en agua. Si la densidad promedio del huevo es mayor que la de! 
agua (tin signo de frescura), dicho huevo se hunde hasta el fondo del recipien- 
te. De lo contrario, se elevará hasta arriba. Cuando la densidad del huevo es 
igual a la del agua, aquél se hundirá un tanto en ésta, quedando sumergido por 
completo, actuando eoino un “objeto sin peso en el espaeio”. Esto ocurre 
cuando la fuerza de empuje hacia arriba que actúa sobre e! huevo es igual a su 
peso. el eual actua hacia abajo. 

E1 efecto de flotación tiene Ìmplícaciones de largo alcance en la vida. Por 
una parte, sin la flotación, la transferencia de calor entre una superficic calien- 
te (o fría) y el fluido circundante seria por conducción, en lugar de por convec- 
cìón naturaL Las corrientes de convección natural que se encuentran en los 
océanos, los lagos y la aimósfcra deben su existencia a la flotactóm Àsimis- 
mo, ìos botes ligeros así como los pesados barcos de guerra hechos de acero 
se mantienen en la superfície del agua debido a la flotación (figura 9-3) + Los 
barcos se dísehan sobre la base del principio de que todo el peso de un barco 
y su comenido sea igual al peso del agua que el volumen sumergido de ese 
bareo pueda contener. El “efecto de chimenea" que induce el flujo hacia arri- 
ba de ios gases calientes de la combustión tambicn se debe al efecto de flota- 
ción, y la fuerza hacía arriba que actúa sobre los gases en la chimenea es 
prqporcional a la diferencia entre las densidades de los gases calientes que es- 
tdn en eìla y el aire más frío del exterior. Nótese que en el espacio no hay 
gravedad notable y, por consiguiente, no puede existir transferencia de caior 
por convección naiural en una nave espacial, incluso sí ésta se encuentra llena 
con aire atmosférico. 

En los estudios de transferencia de calor la variable principal es la rempera- 
tura y resuita conveniente expresar la fuerza neta de empuje (ecuación 9-2) en 
términos de las diferencias de temperatura. Pero esto requiere que se exprese 
la diferencia de densídades en términos de diferencias de lemperatura, ío cuai 
requiere el conocimiento de una propiedad que represente la variación de la 
densidad de un fiuído con la lemperatura a presión constante. La propìedad 
que pmporciona esa información es eì coefíciente de expansión volumétri- 
ca p, defínido como (figura 9-4) 



FIGURA 9-3 


Es la fuerza de cmpuje la que mantiene 
los barcos a fíote en el agua (W = F em pU j C 
para los objetos flotantes). 



FIGIIRA 9-4 

EÌ coefìcieme de expansion voluniétrica 
es una medida del cambio en e) volumen 
de una sustancia con la temperatura, a 
presìón constante. 
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Í9-3) 


En los estudios de ta convección natural la condición de) fluido suficiente- 
mente lejos de la superfide caliente o fría se indica por el subíndice “infinito”, 
para servir como un recordatorio de que es el valor a una distancia en donde 
no se siente la preseneia de esa superficie. En esos casos el coeficiente de ex- 
pansión volumétóca se puede expresar de manera aproximada reemplazando 
las cantidades diferenciales por diferencias como 



(9-4) 


o bien, 


() y p ~ pfiii - 7V1 (a P constante P) 


(9-5) 


en donde p K . es la densidad y es ia temperatura del fluido en reposo lejos de 
la superficie. 

Podemos demostrar con facilidad que el coeficiente de expansìón volumé- 
trica j3 de un gas ideal (P = pRT) a una temperatura T es equivalente a la in- 
versa de la temperatura: 


Pm* iUíai y (t/K) 


0 - 6 ) 


en donde T es ía temperatura termodinámica. Note que tin valor grande de 0 
para tin fluido significa un cambio grande en la densidad con la temperatura y 
que el producto /3 A T representa la fracción del cambio de volumen de un flui- 
do que corresponde a un cambio de temperatura A T a presión constante. Tam- 
bién note que la fuerza de empuje es proporcional a la diferencia de densidad , 
!a cual es proporcionai a la diferencia de temperatura a presión constante. Por 
ìo tanto, entre mayor sea la diferencia de temperatura entre el fluido adyacen- 
te a una superficie caliente (o fría) y aquel que está lejos de ella, mayor será la 
fuerza de empuje y másfuertes las corrientes de convección natura!, y como 
consecuencia, más alta será la velocidad de la transferencia de calor, 

La magnitud de la transferencia de calor por convección natural entre una 
superficie y un fluido está relacionada de manera directa con el gasto de este 
ultimo. Entre mayor sea el gasto, más alta será ia razón de la transferencia de 
calor. De hecho, son los gastos muy altos los que incrementan el eoeficìente 
de transferencia de calor en órdenes de magnitud cuando se usa convección 
forzada. En la convección natural no se usan sopladores y, por lo tanto, el gas- 
to no se puede controlar en forma extema. En este caso, el gasto se establece 
por el equilibrio dinámico de la flotacìón y la frìcción. 

Como hemos discutido al principio, la fuerza de empuje es causada por la 
diferencia en densidad entre el fluido calentado (o enfriado) adyacente a la su- 
perficie y el fluido que ki circunda y es proporcional a esta diferencia y al vo- 
lumen ocupado por el fluido más caliente. Asimismo es bien sabido que 
siempre que dos cuerpos en contacto (sóiído-sóìido, sólido-fluido o fluido- 
fluido) se mueven uno en relación con el otro, se desatrolla una Juerzja defric- 
ción en la superficie de contacto, con dirección opuesta a la del movimiento. 
Esta fuerza en oposición desacelera el fluido y, como consecuencia, reduce el 
gasto dei mismo. En condiciones estacionarias el gasto de aire impulsado por 
la flotación se establece en el punto donde estos efectos se equilibran entre sí. 
La fuerza de fricción se incrementa confonne se introducen más y más super- 
ficies sólidas, perturbando gravemente el flujo del fluido y la transferencia de 
calor. Por esa razón. los sumideros de calor con aletas muy poco espaciadas 
entre sí no son apropiados para el eni'riamiento por convección natural. 

La mayor parte de las correlaciones en la convección natural se basan en 
medìciones experimentales. E1 instrumento que se usa con frecuencia en los 
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experimentos relativos a la convección natural es el interferómetro de Mach- 
Zehnder , el cual da una gráfica de las isotermas en el fluido, en la vecìndad de 
una superficie* E1 principio de operación de los interferómetros se basa en el 
hecho de que a baja presión las Iíneas de temperatura constante para un gas 
corresponden con las líneas de densidad constante, y que el índice de refraC' 
ción de un gas es función de su densidad. Por lo tanto, el grado de refraeción 
de la luz en algun punto en un gas es una medida del gradiente de temperatu- 
ra en ese punto. Un interferómetro produce un mapa de márgenes de Ìnterfe- 
rencia T los cuales se pueden interpretar como líneas de temperatura comtante, 
como se muestra en la fígura 9-5. Las líneas suaves y paralelas que aparecen 
en la figura a) indìcan que el flujo es laminar , en tanto que los remolinos y las 
irregularidades que se encuentran en la b) indican que el flujo es turhidemo. 
Noie que las líneas están más próximas entre sí cerca de la superficie, lo que 
indica un gradieme mds alto de temperatura. 


9-2 • ECUACIÓN DEL MOVIMIENTO Y EL NÚMERO 
DE GRASHOF 

En esta sección deducimos la ecuación del movimiento que rige el flujo por 
convección natural en la capa frontera laminar. Las eeuaciones de conservación 
de la masa y de la energía obtenidas en el capítulo 6 para la convección forza- 
da también son aplicables para la convección naturaf pero necesita modificar- 
se la ecuacìón de la cantidad del movimiemo para incorporar la flotacíón. 

Considere una placa plana caliente vertical sumergida en una masa inmóvil 
de fiuido. Suponemos que el flujo por convección natural es estacionario, lami- 
nar y bidimensional, y que el fluido es newtoniano con propiedades constantes, 
incluyendo la densidad, con una excepción: debe considerarse la diferencia de 
densidad p - p*,, ya que es esta diferencia entre el interior y el exterior de la 
capa límite ia que da lugar a la fuerza de empuje y sosiiene el flujo. (Esto se 
conoce como la aproximacìón de Boussìnesq.) Tomemos la dirección hacia 
arriba a lo largo de la placa como la x y la normal a la superfieie como la y, 
como se muestra en la figura 9-6. Por lo tanto, la gravedad actúa en la direc- 
ción “jc, Dado que el flujo es estacionario y bidimensionaL las componentes 
x y y de la velocidad dentro de la capa límite son u = w(x, y ) yv = v(x, y), res- 
pectivamente. 

En la figura 9-6 también se muestran los perfiles de velocidades y de tem- 
peraturas para la convección natural sobre una placa caliente vertical. Note 
que, igual que en la conveccíón forzada, el espesor de la capa límite anmenta 
en la dirección del flujo. Sin embargo, a diferencía de la convección forzada, 
la velocidad del fluido es cero en el borde exterior de la capa límite de la ve- 
locidad, así como en la superficie de la placa. Esto es de esperarse, ya que eì 
fluido que se encuentra más allá de la capa límite está inmóvil. Por tanto, la 
velocidad del fluido aumenta con la distancia a la superficie, alcanza un má- 
xiino y, en fonua graduab disminuye hasta cero a una distancia suficientemem 
le lejos de esta ultima. En la superficie la temperatura dd fluido es igual a la 
de la placa y, de manera graduaf decrece hasta la del fluido circundante a una 
distancia suficientemente lejos de esa superficie, como se muestra en la figu- 
ra. En el caso de las superficies frias Ia forma de los perfiles de velocidades y 
temperaturas sigue siendo la misma, pero su dirección se invierte. 

Consídere un elemento diferencial de volunien de altura dx , longitud dy y 
profundidad unitaria en la dirección z (normal al papel) para el análisìs. En la 
figura 9-7 se muestran las fuerzas que actuan sobre este elemento de volumen. 
Para este volumen de conirol la segunda ley de Newton del movimiento se 
puede expresar como 


i 

«) Flujo laminar b) Flujo turbulento 

FIGURA 9-5 

Isotermas en la convección natural sobre 
una placa caliente en el aire. 




Perfiles típicos de velocidades y de 
temperatnras para el flujo de conveccióji 
uaturai sobre una placa vertical caliente 
a la temperatura T x intioducida en un 
fluído a la temperatura T, x , 
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FIGURA 9-7 

Fuerzas que actúan sobre un elemento 
diferencial de volumen en la capa límite 
de convección natural sobre una placa 
plana vertical. 


8ni • a x = F x (9-7) 

donde 8m = p(dx dy • 1) es la masa de fluido que se encuentra dentro del ele- 
mento diferencial de volumen. La aceleración en la dirección x se obtiene al 
tomar la diferencial total de u(x , v), la cual es du = (duldx)dx -f (du/dy)dy, y 
al dividirla entre dt. Se obtiene 


_ du __ du dx . du dy _ ()u , du 

° x ~ dt~ dx dt dy dt 11 dx V d v 


(9-8) 


Las fuerzas que actúan sobre el elemento diferencial de volumen en la direc- 
ción vertical son las de presión sobre las superficies superior e inferior, los es- 
fuerzos cortantes sobre las superficies laterales (los esfuerzos normales sobre 
las superficies superior e inferior son pequenos y se descartan) y la fuerza de 
gravedad sobre todo el elemento de volumen. Entonces la fuerza superficial 
neta que actúa en la dirección .v queda 


F x = dyỳ(dx • 1) - dxjidy • 1) - pg(dx * dy • 1) 


ya que r = pi(8uldy). Sustituyendo las ecuaciones 9-8 y 9-9 en la 9-7 y divi- 
diendo entre p • dx • dy • 1 da la conservación de la cantidad de movimiento 
en la dirección x como 


( du . du\ 8 2 u c)P 

p \ u Tx + v T y ) = IJ 'tf-Tx-< ) * 


(9-10) 


Se puede obtener la ecuación de Ia cantidad de movimiento en la dirección x 
en el fluido inmóvil que se encuentra fuera de la capa límite basándose en la 
ecuación que acaba de deducirse, como un caso especial, haciendo u = 0; es- 
to da 




(9-11) 


la cual es sencillamente la relación para la variación de la presión hidrostática 
en un fluido inmóvil con la altura, como era de esperarse. Asimismo, dado que 
v < u en la capa límite y, por tanto, dv/dx dv/dy ^ 0 y puesto que no se tie- 
nen fuerzas sobre la totalidad del cuerpo (incluyendo la gravedad) en la direc- 
ción y, el balance de fuerzas en esa dirección da dP/dy = 0. Es decir. la 
variación de la presión en la dirección normal a la superficie es negativa y, pa- 
ra una x dada, la presión en la capa límite es igual a la presión en el líquido in- 
móvil. Por lo tanto, P = P(jc) = P*(x) y dP/dx = dPJdx = 
Sustituyendo en la ecuación (9-10), 


( àu du\ d 2 u , , . 

I, {‘‘ 7 x + V T>)~ IÍ Ì? + '»■-<»* 


(9-12) 


E1 último término represcnta la fuerza neta hacia arriba por unidad de volu- 
men del fluido (la diferencia entre la fuerza de empuje y el peso del fluido). 
Esta es la fuerza que inicia y sostiene las conientes de convección. 

De la ecuación 9-5 tenemos p x — p = p/3(T — TJ. Sustituyéndolo en la úl- 
tima ecuación y dividiendo ambos miembros entre p da la forma deseada de 
la ecuación de la cantidad de movimiento en la dirección jc. 


du , c)u à 2 li . 0 ,rr ~ v 
u — F v “ = v T- gp(T - T.) 
8.V dv ' 


(9-13) 
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La ecuación amerior rige el movimiento del fluido en la capa li'mite debido al 
efecto de flotación. Note que la ecuación de !a cantidad de movìmiento invo- 
lucra la temperatura y, por tanto, las ecuaciones de !a cantidad de movimien- 
to y de !a energía deben resolverse simultáneamente. 

EI conjunto de tres ecuaciones diferenciales parciales (las ecuaciones de la 
continuidad, de la cantidad de movimiento y de la energía) que rigen el flujo 
por convección natural sobre placas isotérmicas verticales se puede reducir a 
un conjunto de dos ecuaciones diferenciales ordinaiàas no lineales mediante la 
introducción de una variable de semejanza. Pero las ecuaciones resultantes to- 
davía tienen que resolverse en forma numérica [Ostrach (1993)]. Se recomien- 
da al lector interesado que consulte libros avanzados sobre ei tema para 
obtener discusiones detaìladas [por ejemplo, Kays y Crawford (1993)]. 


El número de Grashof 

Es posible hacer adimensíonales las ecuaciones que rigen la convección natu- 
ral y las condiciones de frontera dividiendo todas las varíables depcndientes e 
indépendientes entre cantidades eonstantes apropiadas: todas las longitudes 
entre una longitud característica L c , todas las velocidades entre una velocidad 
arbitraria de referencia, V (la cuaì, basándose en la definición del niímero de 
Reynolds, se toma como V = Re Ĺ v!L c ), y la temperatura entre una diferencia 
de temperatura apropiada (la cual se toma como T, — TJ) como 




y 


y & _ 


7- F* 
T t -T* 


en donde los asíeriscos se usan para denotai* variables no dimensionales, Sus- 
tituyéndolas en la ecuación de la cantidad de movimicnto y simplificando da 


3ÍÍ* du* 

U* -h V* - -— 

dx* dy* 


gp(T s - r j/.; 


y* 


l d 2 u* 


Re; Re ; dy* 2 


(9-14) 


Ei parámetro adimensional que se encnentra entre corchetes representa ìos 
efectos de la convección natuml y se llama número de Grashof, Gr / ? 


Gr L = 


g§(T s - TM 


(9-15) 


en donde 

g = aceleración gravitacional, m/s 2 

/3 = coeficiente de expansión volumétrica, 1/K (fi ~ I iT para los gases ídeales) 
T s = temperatura dc la superficie, °C 

~ tempeiatuia dcl riuido suficienlemente lejos de la superficie, °C 
L r = longitud característica de la contìgunición geométrica, m 
v ~ vjjscosìdad cinemática del tluido, m 2 /s 


En los capítulos precedentes mencionamos que el número de Reynúlds, el cual 
es adimensional y representa la razón entre las fuerzas de inercia y las fuerzas 
vìscosas que actúan sobre el fluido, rige ei régimen de flujo en la conveccìón 
forzada. El número de Grashof, el cual también es adimensionai y representa 
la razón entre fnerza de empuje y Yàfuerza viscosa que actúan sobre el fluf 
do, rige el régimen de flujo en la convección natural (figura 9-8). 

El papel que desempeha el niímero de Reýnolds en la convección forzada es 
reaìizado por el número de Grashof en la convección natural. Como taf este 
ultímo número proporciona el criterio principal en la determìnación de si el 
flujo del tluido es laminar o turbulento en la convección naturaL Por ejempIOì 
para las placas veríicales se observa que el numero crítico de Grashof es alre- 


Superficie 

cíúicnte 



Fuer/a 
de empuje 


FIGURA 9 8 

£1 número de Grashof es ima medìda de 
las magniiudes relativas de la fuerza de 
ernpuje y ìàjuerza viscosa en oposíción 
que actúan sobre el fluìdo. 
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dedor de 10 9 . Por lo tanto, el régimen del flujo sobre una placa vertical se 
vuelve turbulento a números de Grashof mayores que I0 y . 

Cuando una superficie se sujeta a flujo extemo, el problema involucra tan- 
to convección naturai como forzada. La importancia relativa de cada modo de 
transferencia de calor se determina por el valor del coeficiente Gr L /Re^: los 
efectos de la convección natural son despreciables si Gr L /Re£ < 1, la con- 
vección libre domina y los efectos de la convección forzada son despreciables 
si Gr L /Ref > 1 y Ios dos efectos son significativos y deben considerarse si 
Gr £ /Re2“ 1. 


9-3 • CONVECCIÓN NATURAL SOBRE SUPERFICIES 


Coeficitìnií! 

ccnsiantc 

l ^ Exponente 
Nu = CRaj eóitìsíímte 

/ \, 

Numero Numero 

de Nussdt de Rayleigh 


FÌGURA 9-9 

Las correlaciones de la trarisferencia de 
calor por convección natural suelen 
expresarse en términos del número de 
Rayìeigh elevado a una constame n y 
multiplicado por otra constante C, las 
cuales se detemiinan cn forma 
experímentaL 


La transferencía de calor por convección naturaì sobre una superficie depen- 
de de la configuración geoiriétrica de ésta asf como de su oríentacìón. Tan> 
bién depende de la variación de la temperatura sobre la superficìe y de las 
propiedades termofísìcas deJ fluido que íntervìene, 

Àun cuando comprendemos bien et mecamsmo de la convección natural, 
las complejidades del movimiento del fluido hacen que sea niuy difícil obte- 
ner relaciones anaJfticas sencillas para la Iransferencía de calor mediante la re- 
solución de las ecuaeiones que rigen el movimiento y la energta. Existen 
algunas soluciones analiticas para la convección naturaL pero carecen de ge- 
neralidad, ya que se obtienen para configuraciones geométricas simples con 
algunas hipótesís simplificadoras. Por lo tanto, con la excepción de aigunos 
casos simples, las relaciones de transferencia de calor en la conveccíòn natu- 
ral se basan en estudios experimentales, Del numeroso grupo de esas corre- 
lacíones, de complejidad variable y de proclamada exactitud de ks que se 
dispone en la literatura para cualquíer configuración geométrica dada, aquí 
presentamos las que se conocen mejor y que se usan con más amplitud. 

Las correlaciones empíricas sencillas para el número promedio de Nusselt 
Nu en la convección natural son de la forma (fígura 9-9) 


hL 


Nu = -y = C(Gt l Pr )* = C Ra£ 




en donde Ra, es el núniero de Rayleigh, el cual es el producto de los nume- 
ros de Grashof y de Prandtl: 


Ra,-Gr £ Pr- 


g&T - TJ^ 


Pr 


(9-17) 


Los valores de las eonsianles C y n dependen de la conjìguración geométrica 
de la supeuficie y del régìmen defiujo, el cual se caracteriza por el rango del 
número de Rayleìgh. E1 vaìor de n suele ser f para el flujo laminar y !■ para el 
turbulento. El valor de ìa constame C normalmenie es menor que I. 

En la tabla 9-1 se dan relaciones simples para el ntimero promedío de Nus- 
seit para varias configuraciones geométricas, junto con esquemas de estas ÚL 
timas. En esta tabla también se dan las longitudes caracterísiicas de las 
configuracíones y Jos intervalos dei número de Rayleigh en los cuaJes la rela- 
ción es aplicable. Todas las propiedades del fluido deben evaluarse a la tem- 
peratura de peJícula 7} = ^(T s + r x ). 

Cuando se conoce e3 numero promedio de Nusselt y, por consiguiente, el 
coeficiente promedio dc convección, la velocidad de ìa transferencia de calor 
por convección natural de una superficie sólida que está a una temperatura 
uniforme T s hacia el fluido circundante se expresa por la ley de Newton del 
enfriamiemo como 


4onv = W, - TJ (W) 


Í9-18Ì 
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TABLA 9-1 

Correlaciones empíricas del número promedio de Nusselt para la convección natural sobre snperficies 


Configuracíón geométrica 

Longìtud 
característìca Ĺ c 

Intervalo de Ra 

Nu 

Placa vertical “f í 

ii 

1 / 

> 

/ 

/ 

> 

1 / 

t 

r 7j 

L 

10 4 -10 9 

10 9 -10 13 

Todo el intervalo 

Nu = 0.59Ra| /4 (9-19) 

Nu = 0.1 RaF 3 (9-20) 

f 0.387Raì' 6 l 3 

Nu = |0.S2 5 + ( i + (0.492/PrW 5 ]*^} (9 - 21) 

(compleja pero más exacta) 

Placa inctinada 

J/ L 

'ý 

i 


Utilícense las ecuacíones de la placa vertical 
para la superfìcìe superior de una placa fría y 
la superficie inferíor de una placa caliente 

Reemplácese g por gcos 6 para Ra < 10 9 

Plástico horizontal 

(Àrea superficial A y perfmetro p) 

a) Supcrflcie superìor de ima placa 
caliente (o superficie inferior de una 
plaea fría) 

Superfìcíe caliente 

b ) Superfìcíe inferior de una placa calientc 
(0 superfìcie superior de utia placa fría) 

fS//SSSSSft*S/SSSSt.*//SSSSff/SSSSS 

"1 ^r, 

Superfície caliente 

AJp 

10 4 -10 7 

10 J -10 U 

10 5 ~10 u 

Nu = 0.54Ral M (9-22) 

Nu=0.15Raì' 3 (9-23) 

Nu = 0.27Ral' 4 (9-24) 

Ciiíndro vertìcal 

Tl 

L 

1 


; 

Ĺ 


Un cilindro vertical puede tratarse como 
una placa vertical cuando 

Gr[' 4 

Cilindro horizontal 

D 

Ra„ s lO'í 

f „ 0.387Raì,' 6 V 

Nu - |0.6 + tl + (Q 559/pr)M6lS(2 7 j t9 25) 

Esfera - 

) 

D 

Ra 0 s 10 u 

(Pr > 0.7) 

0.589RaJ' 4 

NU ~ 2 + [1 + (0.469/Pr) 9 ' 15 ] 4 ' 9 
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en donde A^, es el área de la superficie de transferencia de calor y h es el coe- 
ficiente promedio de transferencia de calor sobre la superficìe. 

Placas verticales ( T s = constante) 

Para una placa plana vertical, la longitud cai'acterística es la altura L de ella. 
En la tabla 9-1 se dan tres relaciones para el número promedio de Nusselt en 
una placa vertical isotérmica. Las dos prìmeras relaciones son muy sencillas. 
A pesar de su complejidad, sugerimos el uso de la tercera (ecuación 9-21), re- 
comendada por Churchill y Chu (1975), dado que es aplicabie sobre todo el 
rango del número de Rayleigh. La mayor exactitud de esta relación se Liene en 
el rango 10 _l < Ra t < 10 9 . 

Placas verticales (q s = constante) 

En el caso de flujo constante de calor en la superficie, se sabe que la razón de 
la transferencia de calor es sencillamente Q = q s A x , pero no se conoce !a tem- 
peratura superficial T ( . De hecho, T s aumenta con la altura a lo largo de !a pla- 
ca. Resulta que las relaciones del número de Nusselt para los casos de 
temperatura superficial constante y flujo constante de calor en la superficie 
son casi idénticas [Churchill y Chu (1975)]. Por lo tanto, las relaciones para 
Ias placas isotérmicas también se pueden usar para las placas sujetas a flujo 
uniforme de calor siempre que se use la temperatura T U2 en el punto medio de 
la placa, en lugar dc T s , en la evaluación de la temperatura de película, dcì nú- 
mero de Rayleigh y del número de Nusselt. Dado que h — q s KT U2 — TQ), el 
numero promedio de Nusselt en este caso se puede expresar como 

.. _ hL _ <hL 

11 k k(T Ln - t9 " 27> 

La tempcramra T U1 en el punto mcdio se determina por iteración, de modo 
que concuerden los número.s de Nusselt determinados a partsr de ìas ecuaeio- 
nes 9-21 y 9-27. 


Cilindros verticales 

La superficie exterior de un cilindro veilìcal se puede tratar como una pìaca ver- 
tícal cuando el diámetro del cìlindro es suficientemente grande, de modo que los 
efectos de la curvatura sean despreciables. Esta condìción se satìsface si 


Placa 



Flujos por convección natural sobre las 
superficies superior e inferìor de una 
placa ìnclinada caliente. 


D >: 


3 5L 
Gr^ 


(9-28) 


Cuando se satìsfacen estos criterios, también se pueden usar las relaciones de 
las pfacas verticales pai _ a los cilindros verticales. En la literatura [por ejemplo, 
Cebeci (1974)] se encuentran reladones del numero de Nusselt para cilindros 
esbeltos que no cumplen con estos criterios. 


Placas inclinadas 

Considere una placa ìnclinada caliente que forma un ángulo 0 con respecto a 
la vertical, como se muestra en la figura 9-10, en un medio ambiente más frío. 
La fuerza neta F = gip^ — p) (la diferencia entre la de empuje y la de la gra- 
vedad) que acfúa sobre un volumen unitario deì fluido en la capa frontera 
siempre ìo hace en la dirección vertical. En el caso de la placa ìnclinada, esta 
fuerza se puede resolver en dos componentes: F y = F cos 0, paralela a la pla- 
ca y que impuísa el flujo a lo ìargo de ésta, y F y = F sen 0, perpendicular a la 
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placa. Dado que la fuerza que impulsa el movimienlo se reduce, esperamos 
que las fuerzas de convección sean más débiles y que la velocidad de la trans- 
ferencia de caior sea más baja en relación con el caso de la placa vertical. 

Los experimenlos confirman lo que sospechamos para la superficie inferior 
de una placa caliente, pero se observa lo opuesto sobre la superí'icie superior. 
La razón para este curioso comportamiento cn la superficie superior es que la 
componente F y de la fuerza inicia el movimiento hacia arriba en adición al 
movimiento paralelo a lo largo de la placa y, como consecuencia, la capa 
límite se rompe y forma columnas, como se muestra en la figura. Como resul- 
tado, el espesor de la capa límite y, por ende, la resistencia a la transferencia 
de calor decrecen y aumenta la razón de la transferencia de calor en relación 
con la orientación vertical. 

En el caso de una placa fría en un medio ambiente más caliente, ocurre !o 
opuesto, como era dc esperarse. La capa límite sobre la supeificie superior 
permanece intacta con un flujo más débil en ella y, por consiguiente, tma 
razón menor de transferencia de calor, y la capa límite sobre la superficie in- 
ferior se divide (el íluido más frío cae) y, de este modo, se mejora la transfe- 
rencia de calor. 

Cuando la capa límite permanece intacta (la superficie inferior de una placa 
caliente o la superior de una fría), el número de Nusselt se puede determinar 
basándose en las relaciones de la placa vertical siempre que se reemplace g en 
la relación del número de Rayleigh por g cos 9, para 6 < 60°. En la literatura 
[por ejemplo, Fujiii e Imura (1972)], se encuentran las relaciones del número 
de Nusselt para las otras dos superficies (la superior de una placa caliente o la 
inferior de una ffía). 

Placas horizontales 

La razón de la transferencia de calor hacia una superfície horizontal o desde 
ésta depende de si la superfjcie está hacia aiTÍba o hacia abajo. Para una super- 
ficie caliente en un tnedio ambiente más frío, la fuerza neta actila hacia arriba, 
forzando al fiuido calentado a subir. Si la superficie calientc cstá bacia arriba, 
el fluido calentado sube con libertad, induciendo fueites con icntes de convec- 
ción natural y, como consecuencia, una tiansferencia de calor eficaz, como sc 
muestra en la figura 9-11. Pero si la supeificie caliente está hacia abajo, la pla- 
ca bloquea al fluido calentado que tiende a subir (excepto el cercano a ios bor- 
des), ìmpidiendo la transferencia de calor. Se cumple lo opuesto para una 
placa fría en un medio ambiente más caliente, ya que, en este caso, la fuerza 
neta (peso menos fuerza de empuje) actúa hacia abajo y el fluido enfriado cer- 
cano a 1a placa tiende a descender. 

Se puede determinar el número promedio de Nusselt para las superficies ho- 
rizontales a partir de las sencillas rclaciones de la ley de la potencia dadas en 
la tabla 9-1. La longitud característica de las superficies horizontales se calcu- 
la a partir de 



en donde A x es el área superficial y p es el perímelro. Note que L c = at 4 para 
una superficie horizontal cuadrada de longitud a, y Di 4 para una superficie 
circuiar horizontaJ de diámetro D. 


Corrientes por 
convección 
natural 



FiGURA 9-11 

Flujos por convección nalural sobre las 
superftcies superior e inferiorde una 
placa horizontal calìente. 


Cilindros horizontales y esferas 

La capa líinite sobre un ciJindro horizontai caliente se empieza a desairollar 
en la parte de abajo, aumentando su espesor a lo largo de la ctrcunferencia y 
fortnando una columna ascendente en la parte superior, coino se muestra en la 
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FIGURA 9-12 

Fiujo por conveccitm natural sobre un 
cilindro horizontal caliente. 


T M = 20 e C 



1-=“ 

D - 8 cm 


6 m 


FIGURA 9“ 13 

Esquema para eJ ejemplo 9- L 


-I 


figura 9-12. Por lo tanto, el número local de Nusselt es más alto en la parte de 
abajo y más bajo en la de arriba del cilindro, cuando el tlujo en la capa límite 
permanece laminar. Se cumple lo opuesto en el caso de un cìlindro horizontal 
frío en un medio más caliente y la capa límite en este caso se empieza a desa- 
rrollar arriba del cilindro y termina con una columna descendente en ìa parte 
de abajo, 

Se puede determinar el núinero promedìo de Nusselt sobre la superficie 
compieta con base en ìa ecuación 9-26 [Churchill y Chu (1975)] para un cilin- 
dro horizontal isotérmíco, y a partir de la 9-27, para una esfera isotérmica 
[Churchill (1983)], dadas ambas en la tabìa 9-1. 


EJEMPL0 9-1 Pérdida de calor en tubos de agua caiiente 


Una sección de 6 m de largo de un tubo horizontal de agua caliente de 8 cm de 
diámetro, mostrado en la fìgura 9-13, pasa a través de un cuarto grande cuya 
temperatura es de 20°C. Si la temperatura de ìa superfìcie exterior del tubo es 
de 70°C, tíetermíne la razón de la pérdida de ealor en el tubo por convección 
natural. 

SOLUCIÚN Un tubo horizontal de agua caliente pasa a través de un cuarto 
grande. Debe determínarse la razón de la pérdida de calor en et tubo por con- 
vección natural. 

Suposiciones 1 Existen condiciones estacionarias de operación. 2 El aire es un 
gas ideal. 3 La presión atmosférica local es de 1 atm. 

Propiedades Las propiedades del aire a la temperatura de película de T f = (T s 
+ TJI2 = (70 + 20)/2 = 20*C y 1 atm son (tabla A-15) 


k = 0.02699 W/m • 'C Pr = 0.7241 

v = 1.750 X 10" 5 mVs P = Y f = JìÌk 

Análisis En este caso !a longitud característica es el díámetro exterior dei tu- 
bo, L c = D = 0.08 m. Entonces el número de Rayleigh queda 


Ra D = 


gp(T, - r«)D 3 


Pr 


0 v 2 

(9.81 m/s 2 )(l/(318 K)](70 - 20 K)(0.08 m) 3 
(1.750 X 10" 5 m 2 /s) 2 


(0.7241) = 1.867 X 10 6 


En este caso se puede determinar el número de Nusselt en la convección natu- 
ral a partir de la ecuación 9-25 como 

j 0.387 RaJj 6 f j 0.387(1.867 X 10 6 ) ,/6 f 

Nu - |0.6 + [t + (0 .559/p r) «/i6 ] K7 j - | 0 - 6 + [l + (0.559/0.7241) 9/16 ]^J 

= 17.39 


Entonces, 


, k 0.02699 W/m • °C „„ 

/r = £Nu =-008m-(17.39) = 5.867 W/m • C 

A, = ttDL = 7r(0.08 m)(6 m) = 1.508 m 2 


y 

Q = hA.,(T s - T x ) = (5.867 W/nr • “0(1.508 m 2 )(70 - 20)“C = 442 W 

Por lo tanto, el tubo perderá calor hacia el aire en el cuarto a razón de 442 W, 
por convección natural. 
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Díscusión El tubo perderá calor hacia los alrededores por radiacsón así como 
por corwección naturaL Suponiendo que Ea superficie exterior del tubo sea ne- 
gra (emisividad e - 1) y las superficies intertores de las paredes de( cuarto es- 
tén a la temperatura ambiente, se determina que la transferencia de calor por 
radíacìón es (fìgura 9-14) 

2md = &&MTÌ “ 7'dlred) 

= (1X1-508 m 2 )(5.67 X 10"» W/m 2 - K 4 )[(70 + 273 K) 4 - (20 + 273 K) 4 ] 
= 553 W 

la cual es mayor que la convección natural. La emisívidad de una superficìe real 
es menor que 1 y f como consecuencia, la transferencia de calor por radiación en 
tales superficies será menor. Pero la radíación todavía será signífícativa para 
la mayor parte de fos sistemas enfriados por convección natural. Por lo tanto, 
un análisis de convección natural normalmente debe de venir acompanado 
por análisis de la radiación, a menos que la emisividad de ia superficie sea 
baja. 



FIGURA 9-14 

La transferencia de calor por radiación 
suele ser comparable en magnitud a la 
convección natural y debe considerarse 
en el análisis de la transferencia de calor. 


EJEMPL0 9-2 Enfriamiento de una placa en orientacíones 
diferentes 

Considere una placa cuadrada delgada de 0.6 m X 0.6 m en un cuarto a 30°C. 
Uno de sus lados se mantiene a una temperatura de 90°C f en tanto que el otro 
lado está aíslado, como se muestra en la figura 9-15. Determine la razón de la 
transferencía de calor desde la placa por convección natural si se encuentra a) 
vertícaL b) horízontal con la superficie caliente hacia arriba y c) horizontal con 
fa superficie caiiente haeía abajo. 


SOLUCIÚN Se considera una piaca caliente con su cara posterior aislada. De- 
be determinarse fa razón de ía transferencia de calor por convección natural pa- 
ra diferentes orientaciones. 

SupQsìcionss 1 Existen condiciones estactonarias de operación. 2 Eí aire es un 
gas ideal. 3 La presión atmosférica local es de 1 atm. 

Propiedades Las propiedades del aire a la temperatura dé película de T f = IT S 
+ TJ/2 = (90 + 30)/2 = 60 Ù C y 1 atm son (tabla A-15) 

k = 0.02808 W/m * °C Pr = 0.7202 

V = 1.896 X 10 -5 m 2 /s 0 = ~ 

Anáiisis a) VerticaL En este caso 3 la longitud característica es la aftura de la 
placa, la cual es L = 0.6 m, El numero de Rayleigh es 


7WU£ pr 

V* 

_ (9.81 m/s 2 )[1/(333 K)](90 - 30 K)(0.6 m) 3 
(1.896 X 10' 5 m 2 /s) 2 


(0.7202) = 7.649 X 10 s 


Entonces se puede determinar el número de Nusselt en la convección natural a 
partir de la ecuación 9-21 como 


Nu 


■{ 


0.825 + 


0.387 Raj/ 6 


[I + (0.492/Pr) wl5 ] 8/27 


j 0.387(7.649 X 10 8 ) ,,é I 2 

10.825 + j + (049 2 /o. 7202) 9/l5 ] 8 ' 27 J ~ 113,3 



./ 

/ 

/ 

/J 

-x 


7J= 30 Q C 


a) Veriical 



/ 7 / 77 / 7 //////////////// 

h) Superfieie ealìente hacia arriba 

/////, / //// // /// // / // // / 

c) Superfìcie caliente hacia abajo 

FIGURA 9-15 

Esquema para el ejemplo 9-2. 
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Note que la relación más sencilla de la ecuación 9-19 daría Nu = 0.59 Ra t 1/4 = 
98.14, el cual 13% más bajo. Entonces, 


h = f Nu = 0.02808 W/m-°C 3) = s mWm2 . ^ 
L 0.6 m 


A s = L 2 = (0.6 m) 2 = 0.36 m 2 


Q = hAJJ s ~ TJ = (5302 W/m 2 • °C)(036 m 2 )(90 - 30)"C = 115 W 

b) Horízonta! con la superficie cafiente hacia arriba. En este easo !a longìtud ea- 
racterístiea y eì número de Rayleigh son 


. L? L 0.6m A 

L < = T = 4Z = 4 = ^-°- 15m 

„ gP(.T s -T*)Lì n 
Ra L =- í -Pr 


(9.81 m/s 2 )[ 1/(333 K)](90 - 30 K)(0.I5 m) 3 
(1.896 x I0” 3 m 2 /s) 2 


(0.7202) = 1.195 X 10 7 


Se puede determinar el número de Nusselt en ia convección natural a partir de 
la ecuación 9-22 como 


Nu = 0,54 Ra[ /4 = 0.54(1.195 X 10 7 ) i/4 = 31.75 


Entonces, 


h = f Nu ~ y28 y /m, ° C ( 31 . 75 ) = 5.944W/m 2 ■ *C 
L, 0.15 m 


Q = hAÍX, - r„) = (5.944 W/m 2 • S C)(0.36 m 2 )(90 - 30)'C = 128 W 

c) Horizontal con la superflcie caiiente hacia abajo. En este caso la longitud ca- 
racterístìca, e! área superficial de transferencia de calor y el número de Ray- 
letgh son los mismos que los determinados en b). Pero el número de Nusselt en 
la convección natural se debe determinar basándose en la ecuación 9-24, 


Nu = 0.27 Ra[ /4 = 0.27(1.195 X 10 7 ) i/4 = 15.87 

Entonces, 

h = ~Hu = 0 - 028 . Q 8 y /rri 4 n C (]5 87) _ 2 97] W / m 2. » c 
L c Q s ]5 m 

y 

Q = hA s (T s - r K ) - (2.971 W/m 2 - T)(0.36 m 2 )(90 - 30)T = 643 W 


Mote que la transferencia de calor por convección natural es la más baja en e! 
caso de la superficie caliente hacía abajo. Esto no es sorprendente, dado que, 
en este caso, el aire caliente queda “atrapado" debajo de !a placa y no puede 
alejarse de ella con facifídad. Como resultado, el aíre másfrío que está en la ve- 
cindad de la placa tendrá diftcultad para llegar a ésta f lo cua! da por resultado 
una velocidad reducida de la transferencia de calor. 

Discusión La placa perderá calor hacía los airededores por radiación así como 
por convección natural. Suponìendo que la superficie de la placa sea negra 
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(emisìvidad e = 1) y las superficies interiores de las paredes del euarto estén a 
!a temperatura ambiente r en este caso se determina que la transferencia de ca- 
lor por radìación es 

Srad = sA/rQ 1 * - '^alred) 

- (1X0.36 m 2 )(5.67 X 10" s W/m 2 - K 4 )[(90 + 273 K) 4 - (30 + 273 K) 4 ] 
= 182 W 

la cual es mayor que la transferencia de caJor por convección natural para cada 
caso. Por lo tanto, la radEacìón puede ser signíficatìva y necesita ser considera- 
da en las superficies enfriadas por convección naturaL 


9-4 • CONVECCIÓN NATURAL DESDE SUPERFICIES 
CON ALETAS Y PCB 

En la práctica es común encontrar flujo por convección natural por un canal 
formado por dos placas paralelas, como se muestra en la figura 9-16. Cuando 
las piacas están calientes ( T s > T x ), el fluido ambiente a T K entra en el canal 
desde el extTemo inferior, se eleva a medida que se calienta por el efecto de 
flotación y el fluido calentado sale del canal porel extremo superior. Las pla- 
cas podrían ser las alelas de un sumidero de calor que cuente con ellas o los 
tableros dc circuitos impresos PCB por sus siglas en inglés de un aparato elec- 
trónico. En el primer caso las placas se podrían aproximar como si fueran iso- 
térmicas T, = consianle y en el segundo de isoflujo (q, = constante). 

Las capas límite se empiezan a desairollar en los extremos inferiores de las 
superficies opuestas y llega el momento en que se unen en el plano de en me- 
dío si las placas están verticales y son suficientemente largas. En este caso 
tendremos flujo en canal completamente desarrollado después de la unión de 
las capas frontera y se analiza el flujo por convección nalural como ese flujo 
en canal. Pero cuando las placas son cortas o el espaciamiento es grande, las 
capas límite de las superfícies opuestas nunca se alcanzan entre sí y la convec- 
ción natural sobre una de las superficies no resulta afectada por la presencia 
de la superfície opuesta. En cse caso, el problema debe analizarse como con- 
vección natura) desde dos placas independientes en un medio inmóvil, usando 
las relaciones dadas para las superficies, y no como flujo por convección na- 
tural a trávés de un canal. 

Enfriamiento por convección natural 
de superficies con aletas ( T s = constante) 

Las supertìcies con aletas de diversas formas, llamadas sumideros de calor , se 
usan con frecuencia en el enfriamiento de aparatos electrónieos. La energía di- 
sipada por estos aparatos se transfíere a los sumideros de calor por conducción 
y desde estos iíltimos hacia el aire ambiente por convección natural o forzada, 
dependiendo de las necesidades de disipación de potencia. La convección 
natural es el roodo preferido de transferencia de calor, dado que en ella no in- 
tervienen partes móviles, como los propios componentes electrónicos. Sin em- 
bargo, en el modo de convección natural es más probable que los compo- 
nentes funcionen a una temperatura más elevada y, como consecuencia, se 
socava su confiabilidad. Un sumidero de calor seleccionado en forma apropia- 
da puede disminuir de manera considerable la temperatura de operación de los 
componentes y, de este modo, reducir el riesgo de falla. 

La convección natural desde superficies verticales de forma rectangular con 
aletas ha sido el tema de numerosos estudios, principalmenle experimentales. 


Flujo 



FIGURA 9 16 

Flujo por convección natural por un 
caual entre dos placas verticales 
isoiérmicas. 
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b) 


FIGURA 9-17 

Sumíderos de ealor con aletas 
a) ampliamente espaciadas v h) con 
poeo espacio entre ellas (cortesía 
de Vemaline Products). 



FIGURA 9-18 

Dìversas dimensiones de una superfìcie 
con aletas, orientada vertìcalmente. 


Bar-Cohen y Rohsenow (1984) han recopilado los datos de ìos que se dispo- 
ne con diversas condiciones de frontera y desarrollado correlaciones para el 
numero de Nusselt y el espaciamiento óptimo. E1 espaciamiento S entre aletas 
adyacentes suele tomarse eomo la longitud característica para placas paralelas 
verticales usadas como aletas, aun cuando también se podría usar la altura L 
de la aleta, E1 número de Rayleigh se exptesa coino 


„ g!3(T s -T»)S\ 

Ra s = — j - —— Pr 


V" 


„ gm-T„)L* n „ L Ì 

Ra L = -—— - v - -Pr = Ra^ — 

L v 2 


(9 30) 


La relación recomendada para el número promedio de Nusselt para las placas 
paralelas verticaìes isotérmicas es 


T a = constante: 



576 

(Ra s S/L) 2 


+ 


2.873 

(Ra s StLf* 


- 0-5 


<9-31) 


Una pregunta que surge a menudo en la selección de un sumidero de calor 
es si se selecctona uno con aletas con poco espacio entre ellas o ampliamente 
espaciadas, para un área dada de la base (figura 9-Ì7), Un sumidero de calor 
con alctas con poco espacio entre clias tendrá una mayor área superfícial para 
la transferencia de calor pero un coefìciente más pequeno de transferencia de 
calor debìdo a la resistencia agregada que introducen las aletas adicionaìes al 
ílujo del Iluìdo por el paso entre elìas, Por otra parte, un sumidero de calor con 
aletas amplìameme espacìadas tcndrá un coeficiente más alto de transferencia 
de calor pero un área superficíal más pequena. Por lo tanto, debe haber un es - 
paciamiento óptimo que maximice el coefíeiente de tmnsferencia de calor por 
convección natural desde el sumídero para un área dada WL de la base, en 
dondc W y L son al ancho y 1a altura dc la base del mismo, respectivamente, 
como se muestra en la fígura 9-18. Cuando las aletas son isotérmicas y el es- 
pesor / de la aleta es pequeno en relación con el espaciamiento S entre ellas, 
según Bar-Cohen y Rohsenow se determina que el espaciamiento óptimo pa- 
ra un sumidero vertícai de calor es 

T s = constantc: S m = 2,714Í|^j = 19-32) 


Se puede demostrar mediante la combinación de las tres ecuaciones antes da- 
das que cuando S — S m el número de Nusselt es constante y su valor es 1,307, 

S = S m : Nu = —jp = 1.307 {9-33) 


La razón de la transferencia de calor por convección naiural desde las aletas 
se puede determinar a partir de 

Q = h(2nLH)(T x - T m ) (9-34) 


en donde n = WHS + t) » W/S es el número de aletas en el sumidcro de calor 
y T, es la temperatura superticial dc ellas. Todas las propiedades del fluido se 
deben evaluar a la teinperatura promedío T prom = (T s + 7V)/2. 

Enfriamiento por convección natural de PCB 
vertìcales ( q s - constante) 

À menudo los arreglos de tableros de circuitos impresos que se usan en los sis- 
temas electrónicos se pueden considerar como placas paralelas sujetas a ílujo 
uniforme de calor q, (fígura 9-19) + En esle caso la temperatura dc la placa se 
incrementa con la altura, alcanzando un máximo en el borde superior del ta- 
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blero. E1 número modificado de Rayleigh para flujo uniforme de calor sobre 
las dos placas se expresa como 


Raj — 


kv 2 


Pr 


(9-35) 


E1 númcro de Nussclt en el bordc superior de la placa, en donde se tiene Ia 
temperatura máxima, se determina a partir de [Bar-Cohen y Rohsenow 
(1984)] 


Nu,,= 



48 ^ 2.51 

Ra * s S/L (Rz*S/Ĺf A . 


(9-36) 


E1 espaciamiento óptimo de las aletas para el caso de flujo uniforme de calor 
en ambas placas queda dado como 


q s — constante: 



(9-37) 



Arreglos de lableros vcrticales de 
circuítos impresos (PCB) enfriados por 
convección natúral. 


La razón tota! de la transferencia de calor desde las placas es 

Q ~ 4A “ q,(2uLH) (9-38) 

en donde n — Wì(S + í) ~ W/S es el número de piacas. La temperatura super- 
fìcial crftica T L se tiene en el borde superior de las placas y se puede determi- 
nar con base en 


q s = h L (T L - rj (9-39) 

Todas las propiedades dcl fluido deben evaluarse a la temperatura promedio 

fprom = (J L + r«)/2. 

Gasto de masa por el espacio entre placas 

Como mencionamos al principio la magnitud de la transferencia de calor por 
convección natural está directamente relacionada con el gasto de masa del 
fluido, eì cual se establece por el equilibrio dinámico de dos efectos opuestos: 
la flotación y la fricción. 

Las aletas de un sumidero de calor introducen los dos efectos: inducenflo- 
tación adicìonal conio resultado de la temperatura elevada de las superficies 
de las aletas, y retardan el fluido al actuar como un obstáculo agregado a la 
trayectoria de flujo. En consecuencia, el incremento del número de aletas en 
un sumidero de calor puede mejorar o reducir la convección nalural, depen- 
diendo de cuál de los efectos es el que domine. E1 gasto de fluido impulsado 
por el empuje se establece en el punto en donde estos dos efectos se equilibran 
entre sí. La fuerza de fricción se incrementa confonne se introducen más y 
más superfícies sólidas, perturbando gravemente el flujo del fluido y la trans- 
ferencia de calor. En aìgunas condiciones el incremento en la fricción puede 
más que compensar el incremento en el empuje. Esto, a su vez, tenderá a re- 
ducir el gasto y, por consiguiente, la transferencia de calor. Por esa razón, los 
sumideros de calor con aletas con poco espacio entre ellas no resultan apro- 
piados para el enfriamiento por convección natural. 

Cuando el sumidero de calor tiene aletas con espacio reducido entre ellas, 
los angostos canales formados tienden a bloquear o '‘sofocar” el fluido, en es- 
pecial cuando el sumidero es largo. Como resultado, la acción de bloqueo 
producida abruma el empuje adicional y degrada las características de trans- 
ferencia de calor del sumidero. Entonces, en un ajuste fijo de potencia, el su- 
midero opera a una temperatura más alta en relación con el caso en el que no 
se tiene recubrimiento. Cuando el sumidero tiene aletas ampliamente espacia- 
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W=0A2m 



/ = 1 TIlTll ‘—^— —"‘j 5 b— 

FIGURA 9-20 


Esquenia para el ejemplo 9-3. 


das, el recubrimiento no introduce un aumento sìgnificativo en ìa resistencia 
al ílujo y domìnan los efecios de íloiación. Como resultado, la transferencia 
de calor por convección natural puede mejorar y en un nivef fijo de potencia 
el suniidero puede operar a una temperatura más baja. 

Cuando se usan supeificies exlendidas, como las aletas, con el fin de mejo- 
rar la transferencia tle calor por conveccìón natural entre un sólido y un flui- 
do, el gasto de éste en la vecindad dcl sólido se ajusta por sí inismo para 
incorporar los cambios en la llotación y la frieción. Resulta obvio que esta téc- 
nica de mejoramiento funcionará con ventaja sólo cuando el aumento en la 
flotación es mayor que la fricción adicional introducida. No es necesario preo- 
cuparse por la caída de presión o la potencia de bombeo cuando se estudia la 
convección natural ya que no se usan bombas ni sopladores. Por lo tanto, una 
técnica de mejoramiento en la convección natural sólo se evalua con respecto 
al rendimiento en la transferencia de calor. 

E1 índice de fallas de un eomponente electrónico aumenta casi en forrna ex- 
ponenciai con la temperatura de operación. Entre más frio opera el dispositi- 
vo electrónico más confiable es. Una regla empírica es que el índice de fallas 
de los semiconductores se reduce a la rnitad por cada reducción en 10°C en ia 
temperatura de operación de la unión. E1 deseo de bajíir la temperatura de ope- 
ración siti tener que recurrir a la convección forzada ha motivado a los cìen- 
tíficos a ínvestigar técnicas de mejoramiento para la convección naturaL Spa- 
rrow y Prakash han demostrado que, en ciertas condiciones el uso de placas 
separadas en higar de placas continuas de la misma área superficial incremen- 
ta en forma considerable la transferencia de calor. En otro trabajo experimen- 
tal, usando transistores como fuente de calor, Cengel y Zing han demostrado 
que la temperatura registrada en ei caso de transìstores cayó tanto como 30°C 
cuando se uso un recubrirniento, en comparación con el caso correspondiente 
de no existencia de éste. 


EJEMPLQ9-3 Espaciamiento óptimo de las aletas 
de un sumidero de calor 

Se debe enfriar una superfìcie verticai caliente de 12 cm de ancho y 18 cm de 
atto que está en ajre a 30 C C por medio de un sumídero de calor con aletas 
igualmente espaciadas de perfil rectangular (fígura 9-20). Las aletas tienen 0.1 
cm de espesor y 18 cm de targo en la dirección vertical, y una altura de 2.4 cm 
a partir de la base. Determine ei espaciamiento óptìmo de las aletas y la razón 
de la transferenda de calor por conveccíón natural desde el sumidero, si ta tem- 
peratura de la base es de 80X. 

SOLUCiÓN Se va a usar un sumídero de calor con aletas rectangulares igual- 
mente espaciadas para enfriar una superfìcie catiente. Se deben determinar el 
espacìamiento óptimo de las aletas y la razón de la transferencia de calor. 
Saposíciones 1 Existen condicíones estacionarías de operación. 2 Ef aìre es un gas 
ideal. 3 La presión atmosférica en ese lugar es de 1 atm. 4 El espesor t de ias ale- 
tas es muy pequeno en relación con el espaciamiento S entre ellas, de modo que 
puede aplicarse la ecuación 9-32 para el espadamiento óptìmo de las mísmas. 
5 Todas ias superficies de las aletas son isotérmlcas a la temperatura de la base. 
Propiedaties Las propiedades del aìre a la temperatura de película de T f = [T s 
+ TJ/2 = (80 + 30)/2 = 55°C y a la presión de 1 atm son (tabla A-15) 

k = 0,02772 W/m ■ D C Pr - 0.7215 

v = L847 X 10- 5 m 2 /s p = 1/7} = 1/328 K 

Análisis Tomamos la longltud de ias aletas en la dirección vertìcaì (ya que no 
conocemos el espaciamiento entre ellas) como la longitud característica. Enton- 
ces el número de Rayleigh queda 
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„ sm - T„)L? n 
Ra t =- -5 -Pr 

(9.81 m/s 2 )( 1/(328 K)](80 - 3OK)(0.18tn)- , 
(1.847 X 10" 5 m 2 /s) 3 


(0.7215) = 1.845 X I0 1 


Con base en la ecuación 9-32 se determina que el espaciamiento óptimo entre 
las aletas es 

V = 2.714 = 2.714 (184 ^; 7 p = 7.45 x 10 ‘ 5 m = 7.45 mm 


el cual es cerca de siete veces el espesor de ellas. Por lotanto, en este caso re- 
sulta aceptable la suposición de que el espesor de las aletas es despreciabìe. El 
número de aletas para este caso de espaciamiento óptimo de las mismas es 


n = 


W 

S + t 


0.12 m 

(0.00745 + 0.001) m 


~ 14 aletas 


Por la ecuación 9-33 el coeficiente de transferencia de calor por convección pa- 
ra este caso de espaciamiento óptimo es 


h = Nu íp , tt- = 1.307 

^ópt 


0.02772 W/m • °C 
0.00745 m 


= 0.4863 W/m 2 


Entonces la razón de la transferencia de calor por convección natural queda 

Q = hA s (T s - rj = h(2nLH)(T s - T«) 

= (0.4863 W/m 2 • '0(2 X 14(0.18 m)(0.024 m)](80 - 30)'C = 29.4 V\ 

Por lo tanto, este sumidero puede disipar calor por convección natural a razón 
de 29.4 W. 


9-5 ■ CONVECCIÓN NATURAL DENTRO 
DE RECINTOS CERRADOS 


Una parte considerable de la pérdida de calor de una residencia típica ocurre 
a través de las ventanas. Si pudiéramos, aislarfamos las ventanas paraconser- 
var energía. E1 problema es hallar un material aislante que sea transparente, 
Un examen de las conductividades térmicas de los materiales aislantes revela 
que el aìre es un mejor aislador que la mayor parte de esos materiales* Áde- 
más T es transparente. Por lo tanto, tiene sentido aislar las ventanas con una ca- 
pa de aìre. Por supuesto, necesitamos usar otra ìámina de vìdrio para atrapar 
el aíre. Eì resultado es un recinto cerrado , el cual se conoce como ventana de 
hoja doble . Otros ejemplos de recintos cerrados incluyen las cavidades en las 
paredes, los colectores solares y las cámaras criogénicas que contienen cilin- 
dros o esferas concéntricos. 

En la práctica los recintos cerrados se encuentran con frecuencia y la trans- 
ferencia de calor a través de ellos tiene un interés práctico. La transferencia de 
calor en los espacìos encerrados se complica por el hecho de que 7 en general, 
el fluido en el recinto cerrado no permanece estacionario. En un recinto cerra- 
do vertícal el tluido adyacente a la superficie más caliente sube y el adyacen- 
te a la más fría baja, estableciendo un movimíento de rotación dentro del 
recínto que rnejora la transferencia de calor a través de él. En las fìguras 9-21 
y 9-22 se muestran patrones típicos de flujo en recintos cerrados rectangnla- 
res verticales y horizomales. 



Corrientes de convección en un recinto 
cerrado vertical rectangnlar. 
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Fluido lígero ^Caliente 


t 


(Ntilo mDvimiento del fluido) 


i- 


x. 


Fluidó pesado v Frío 

íi) Ptaca caliente en la patte de arrìba 


Fluido pesado 


nui uu pc sd 


L 


Frío 


, 1-7* - \ 

, ' i ' (j .; 

> u* . i \r ,i # 

f f hí íí* *K \r 


Fluido lìgero Calíenie 

b) Placa caliente en la parte de abajo 


RGURA 9-22 

Corrientes de convección en un 
recinto ceiTado horizontal eon íi) placa 
caíicnte en la parte de arriba y 
h) placa caliente cn la partc dc abajo. 


Las caractensticas de la transferencia de calor a través de un recinto cerra- 
do horizontal depende de si la placa más caliente está en la parte de arrìba o 
en la de abajo, como se muestia en la fígura 9-22. Cuando la placa más calien- 
te está en la parte de arrìba , no se desarrollan corrientes de convección en el 
recìnto, ya que el tluido más ligero siempre está airiba del más pesado, En es- 
te caso ia transferencia de calor es por condueción pura y tendremos Nu = 1. 
Cuando la placa más caliente está en la parte ck abajo , el fluido más pesado 
está arriba del más ligero y se tiene una tendencia de éste de derribar a aquél 
y subir hasta ia parte superior. en donde entra en contacto con la piaca más fria 
y se enfríará* Sin embargo, hasta que sucede, ia transferencia de calor todavía 
es por conducción pura y Nu ~ 1. Cuando Ra > 1708, la fuerza de empuje 
vence la resistencia del fìuido e inicia las corrientes de conveccíón naturai, las 
euales se observa que tienen la torma de celdas hexagonales llamadas celdas 
de BénarcL Para Ra > 3 X 10 5 , las celdas se rompen y el movimiento dei flui- 
do sc vuelve turbulento. 

Ei numero de Rayleigh para un recinto ceirado se deterrrdna a partir de 




V* 


( 940 ) 


en donde la longitud caracterfstica L c es ia distancia entre las superficies ca- 
liente y frfa, y T x y T 2 son sus temperaturas, respectivamente. Todas las pro- 
piedades del fluido deben evaluarse a la temperatura promedio del mismo 
fp,m = CTi + 3a)tt 


Conductividad térmica efectiva 

Cuando se conoce el número de Nussell la razón de la transferencia de calor a 
través del recinto ceiTado se puede determinar por medìo de 

J _ JV 

Q = hAJíTi - T 2 ) => JtNuA, - L - — £941) 

ya que h — kNu/L. La razón de la conducción estacionaria de calor de uno a 
otro lado de una capa de espesor L c , área A s y conductividad térmica k se ex- 
presa como 

T - T 

Qw6 = kAt—~ (942) 

en donde T x y T 2 son las temperaturas en los dos lados de la capa. Una com- 
paracìòn de esta relacìón con la ecuación 9-41 revela que la transferencia de 
calor por convección en un recinto cerrado es análoga a la conducción de ca- 
lor de uno a otro lado de una capa de fiuido en ese recinto, siempre que la con- 
ductividad térmica k se reemplace por kUu. Es decir, elfluido en un recinto 
cerrado se comporta como unfluido cuya conductividad térmica es kNu como 
resultado de las corrìentes de convección. Por lo tanto, la cantidad kNu se lla- 
ma conductividad térmica efectiva del recinto; es decir, 

ktf = kUu (943) 

Note que para el caso especial de Nu = 1 la conductividad térmica efectiva 
del recinto se vuelve igual a la conductividad del fluido. Esto es de esperarse, 
dado que este caso corresponde a conducción pura (fígura 9-23). 

La transferencia de calor por convección natural en espacios encerrados ha 
sido el tema de muchos estudios experìmentaìes y numéricos, y existen nurne- 
rosas correlaciones para el numero de Nusselt. Relaciones sencillas del tipo de 
la ley de la potencia en ia forma de Nu = CRa£, en donde C y n son constan- 
tes, son sufìcientemente exactas, pero suelen ser aplicables a un intervalo re- 


Nu-3 



Ccmducción Conveccidn 

pura natural 

FIGURA 9-23 

Un número de Nusselt de 3 pam 
un recinto cenado Ìndica que la 
trausferencìa de calor a través de éste, 
por conveccián natural, es tres veces 
mejor que por conducción pura. 
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ducido de mímeros de Prandtl y de Rayleigh y de proporciones dimensiona- 
les. Las relaciones que son más amplias resultan naturalmente más complejas. 
Acontinuación presentamos algunas reiaciones que se usan con amplitud pa- 
ra varios tipos de recintos cerrados. 

Recintos cerrados rectanguíares horizontales 

No necesitamos relaciones del número de Nusselt para el caso en donde la pla- 
ca más caliente se encuentra en la parte de arriba. ya que en este caso no se ten- 
drán coiTÌentes de convección y la transferencia de calor será hacia abajo por 
conducción (Nu - 1). Sin embargo, cuando la placa más caliente está en la 
parte de abajo, se establecen corrientes significativas de convección para Ra t 
> 1 708 y se incrementa la razón de la transferencia de calor (figura 9-24). 

Para los recintos cerrados horizontales que contienen aire, Jakob (1949) re- 
comienda las correlaciones sencillas siguientes 

Nu = 0.195Ra;.' 4 I0 4 < Ra,.<4 X I0 5 (9-44) 

Nu = 0.068Ra,y 3 4 X 10 5 < Ra L < 10 7 (9-45) 

Estas relaciones también se pueden usar para otros gases con 0.5 < Pr < 2. 
Usando agua. aceite de silicona y mercurio en sus experimentos, Globe y 
Dropkin (1959) obtuvieron esta correlación para reciutos cenados horizonla- 
les calentados desde abajo, 

Nu = 0.069Ra/ /3 Pr* « 74 3 X 10 5 < Ra t < 7 X IO 9 (9-46) 

Basados en experimentos con aire, Hollands y otros (1976) recomiendan esta 
correlación para los recintos cerrados horizontales, 

Nu= I + 1.44 [» - Ra,, < 10" (9-47) 

La notación [ ] + indica que si la cantidad entre corchetes es negativa, debe 
igualarse a cero. Esta expresión también correlaciona bien los datos para Iíqui- 
dos con números moderados de Prandtl, para Ra, < ÍO 5 y, por consiguiente, 
también se puede usar para el agua. 

Recintos cerrados rectangulares inclinados 

Los espacios de aire entre dos placas paralelas incìinadas se encuentran por lo 
común en los coiectores solares de placa plana (entre la cubierta de vidrio y la 
placa de absorción) y en los tragaluces de hoja dobìe en ios techos inclinados. 
La transferencia de calor a través de un espacio cen ado inclinado depende cìe 
la praporción dimensionaL HfL. así como del ángulo de incìinación í? con 
respecto a la horizontal (figura 9-25). 

Para proporciones dimensionales grandes (HÌL ^ 12), esta ecuación [Ho- 
llands y oiros, 1976] correlaciona extremadamente bien los datos experimen- 
tales para ángulos de inclinación hasta de 70°, 


1708 

'/ 1708(sen 1.80) lf, \ 

( Ra L cos 

Ra L cos 0_ 

\ Ra L cos 0 J 4 

1S 


(9-48) 

para Ra, < I0 5 T 0 < 9 < 70 & , y HiL > 12 + Una vez más, cualquier cantìdad en 
| ] + debe de igualarse a cero sí es negativa, Esto es para garantizar que Nu — 1 
para Rajr cos 6 < 1 708. Note que esta relacíón se reduce a la ecuación 9-47 pa- 
ra los recintos cen-ados horizontales en los que 6 = 0°, como era de esperarse. 



FIGURA 9*24 
Recínto cerrado rectangular horizontal 
con superflcies isotérmicas. 



FIGURA 9-25 

Recinto cerrado rectangular inclinado 
con snperficìes isotérmicas. 
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TABLA 9-2 

Ángulos críticos para recintos 
cerrados rectangulares inclinados 

Proporctón 

Ángulo 

dimensíonal 

crltico 

HfL 

6,, 

i 

25* 

3 

53* 

6 

60* 

12 

67° 

> 12 

70* 


Para los recintos cerrados con relaciones de aspecto más pequefias (H/L < 
12), se puede usar la correlación siguiente siempre que el ángulo de inclina- 
ción sea menor que el valor crítico 6 a cuya lista se da en la tabla 9-2 [Catton 
(1978)] 

Nu«Nu,_J|j—H (senej««4e„) 0° < 6» < (9-49) 

Se puede obtener el número de NusseJt para ángulos de inclinación mayores 
que el valor crítico (6 a <6 < 90") al mulliplicar el número correspondiente a 
un recinto cenado vertical por (sen 6) lH [Ayyaswamy y Catton (1973)), 

Nu -- Nu # „ w (sen 0) 1 ' 4 6 ct <6 < 90°, cualquier H/L (9-50) 

Para los recintos inclinados más de 90°, la relación recomendada es [Amold y 
otros (1974)) 

Nu = 1 + (Nu 9 = 90 - - 1) sen 6 90* < 6 < 180°, cualquier H/L (9-51) 


También se cuenta en la literatura con correlaciones más recientes, pero más 
complejas [por ejemplo, ElSherbiny y otros (1982)]. 



FIGURA 9-26 

Recimo cerrado rectangular venical con 
superficies isotérmicas. 


Recintos cerrados rectangulares verticales 

Para los recintos cerrados verticales (figura 9~26)* Catton (1978) recomienda 
estas dos correlaciones debidas a Berkovsky y Polevikov (1977), 

1 < ML < 2 

cualquier número dc Prandtl (9-52) 
Ra^ Pr/(0 + 2 + Pr) > 10* 

2 < HÍL < 10 

cualquícr número dc Prandtl (9-53) 
Ra,. < ID 10 


/ p r \VB 

Nu = a)B \óTTpí Raf ) 




Para los recintos verticales con proporciones diinensionales más grandes, se 
pueden usar las con'elaciones siguientes [MacGregory Emery (1969)] 


Nu = 0.42 Ra[ /4 Pr 0U12 



10 <H/L <40 
i <Pr<2 X 10 4 
10 4 < Ra t < 10 7 


(9-54) 



FIGURA 9-27 

Dos cilindros concéntricos horizontales 
isotérmtcos. 


1 < H/L < 40 

Nu = 0.46Ra[' 3 1 < Pr < 20 (9-55) 

10 6 < Ra t < 10° 

Una vez más. todas las propiedades del tluido deben evaluarse a la temperatu- 
ra promedio (T^ + T 2 )f 2. 


Cilindros concéntricos 

Considere dos cilindros concéntrìcos horizontales largos mantenidos a tempe- 
raturas uniformes, pero diferentes, de T t y T 0Ì como se muestra en ta figura 
9-27. Los diámetros de los cilindros son D { y D ÚỲ respectivamente, y ia longi- 
tud característica es el espaciamiento entre los dos, L c = (D 0 — D ; )/2. La ra- 
zón entre la transferencia de calor a través del espacio anular entre ellos y la 
unidad de convección natural se expresa como 
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è = ' w/m > < 9 - 56 > 

La relación reeomendada para la conductividad térmica efectiva es [Railhby y 
Hollands (1975)] 


¥' 0J86 (àl6fTpí) l V,„Ra 1 ) , » (M7) 

en donde el factor geoinétrico para los cilindros concéntricos, F cìb es 


[I tUDJD.)} 

£4(DT 3 * 5 + D~ 3/5 ) 5 


La relación de k cí en ia ecuación 9-57 es aplicable para ^ Pr ^ 6000 y I0 2 ^ 
F áì Ra L < 10L Para F cíl Ra t < 100, las corrientes por convección natural son 
despreciables v por consiguiente, k &í = k. Note que k ÈÍ no puede ser menor que 
k y por eso debemos hacer = k si kjk < 1. Las propiedades del fluido de- 
ben evaluarse a la temperatura promedio (7) + T 0 )!2. 


Esferas concéntricas 

Para las esferas concéntricas isotérmicas la razón de la transferencia de calor 
a través de ìa brecha entre ellas por convección natural se expresa como 
(tìgura 9-28) 

Q = k a i~ T„) (W) (9-59) 

en donde L c = (D 0 — Dỳl2 es la longitud característiea. La relación recomen- 
dada para la conductividad térmica efectiva es [Raithby y Hollands (1975)] 

t ~ 0 ■ 74 (á86fVp;) , “ ( ' ^ “' R ‘‘ > '' , (9 - 6{ » 

en donde el factor geométrico para las esferas concéntricas, F esf , es 

L c 

F ' sí ~ (DfoYiD-™ + D;^y í9 ' 61) 

La relación de de la ecuación 9-60 es aplicable para 0J0 < Pr + 4200 y 
10 2 ^ F esf Ra L ^ 10 4 . Si kjk < 1, debemos de hacer k Qf = k. 



FIGURÀ 9-28 

Dos csferas concéntrieas isotérmicas* 


Convección natural y radiación combinadas 

Los gases son casi transparentes para la radiación y, como consecuencia, la 
transferencia a través de una capa de gas es por convección (o conducción, si 
eì gas está inmóvil) y radiación simultáneas. Típicamente los coeficientes de 
transfercncia de calor por convección natural son muy bajos en comparacíón 
con !os correspondientes a la convección forzada. Por lo tanto, en los proble- 
mas de convección forzada suele descartarse la radiación, pero debe conside- 
rarse en los problemas de convecddn natural en donde interviene un gas. En 
especial, este es el caso para las superficies con emisividades elevadas. Por 
ejemplo, cerca de la mítad de la transferencia de calor a través del espacio de 
aire de una ventana de hoja doble es por radiación. La razón total de la trans- 
ferencia de calor se determina sumando las componentes por conveccìón y 
por radiacìón, 

Qlolal ” fícom firaít ( 9 - 62 ) 
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La transferencia de calor por radiación desde una superficie a la temperatura 
T s rodeada por superficies a una temperatura 7l l3red (ambas en la unidad K de 
temperatura absoluta) sc determina a partir de 

= e<tA 5 (T s 4 - T^) (W) (9-63) 

en donde s es ìa emisìvidad de ia superficie, A s es el área superficial y cr = 
5.67 X 1Q~ 8 W/m 2 - K 4 es la constante de Stefan-Boltzmann. 

Cuando los efectos en los extremos son despreciables, la transferencia de 
caìor por radiación entre dos placas paralelas grandes que se encoentran a las 
temperaturas absolutas y T 2 se expresa como (para obtener más detalles, 
véase ei capítulo 13) 

crA (T 4 — T 4 ) 

Qrn d = I /Cl + ~i te,-ì = ***■ vAffl -Ti) < W) <9-64) 

en donde s x y s 2 son l as emisividades de las placas y % ectiva es ia emisivìdad 
efectiva defìnida como 

eefecliva ’ ]/e, + I/e 2 - 1 (9 ' S5) 

Por ejemplo, la emisividad de la superficie de un vidrio común es 0.84. Por lo 
tanto, la emisividad efectiva de dos superficies paralelas de vidrio que se en- 
cuentran una frente a la otra es 0.72. En el capftulo 13 se discutirá la transfe- 
rencia de calor por radiación entre cilindros y esferas concéntricos. 

Note que en algunos casos la temperatura del medio circundante puede estar 
por debajo de la temperatura superficial (r x < T s ), en tanto que la tetnperatura 
de ias superficies circundantes está por encima de esa temperatura superficial 
(r a]fed > T s ). En esos casos, las transferencias de calor por convección y por ra- 
diación se restan una de la otra, en lugar de sumarse, ya que se realizan en direc- 
ciones opuestas. Asimismo, para una superficie metálica, el efecto de la radta- 
ción se puede reducir hasta nivelcs despreciables puliendo dicha superficie y, de 
este modo, disminuyendo su emisividad hasta un valor cercano a cero. 



FIGURA 9-29 

Esquema para el ejemplo 9-4. 


EJEMPĹO 9-4 Pérdida de calor a través de una ventana 
de hoja doble 

La ventana vertical de hoja doble P de 0.8 m de alto y 2 m de ancho, mostrada 
en 1a figura 9-29 consta de do$ lámìnas de vtdrio separadas por una brecha de 
aìre de 2 cm que $e encuentra a la presión atmosférica. Si se mlde que las tem- 
peraturas superfíciales a uno y otro lado de la brecha son de 12°C y 2°C T deter- 
míne la razón de la transferencia de calor a través de la ventana. 

SOLUCIÓN Dos vidrìos de una ventana tíe hoja doble se mantienen a tempe- 
raturas especificadas. Se debe determinar la razón de Sa transferencia de calor 
a través de la ventana, 

Suposiciones 1 Existen condictones estacionarìas de operación. 2 El aíre es un 
ga$ ideaL 3 No $e considera la transferenda de calor por radìactón. 

Pmpiedades La$ propiedades del aire a la temperatura promedio de r prorTl = (f, 
+ T 2 )/2 = (12 + 2)/2 = 7*C y a la presión de 1 atm son (tabla A-15) 

k = 0.02416 W/m ■ *C Pr = 0.7344 

.- 1.400X 10-™=/. 

Ànálisis Tenemos un rednto cerrado rectangular lleno con aire. En este caso, 
la longitud característica es la distancia entre los dos vidrìos, L = 0.02 m, En- 
tonces el número de Rayleìgh queda 
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Ra t = 


íW, - T 2 )l} 


(9.81 m/s 2 )[ 1/(280 K)](12 - 2 K)(0.02 m) 3 
(1.400 X 10“ 5 m 2 /s) 2 


(0.7344) = 1.050 X 10 4 


La proporción dimensional de la configuración geométrica es HiL = 0.8/0.02 = 
40. Entonces, en este caso, con base en la ecuación 9-54, se puede determi- 
nar el número de Nusselt 

Nu = 0.42Ra[ ,4 Pr oo, ^~j - ° 3 

= 0.42(1.050 X 10 4 ) ,,4 (0.7344) oo,2 ^j~j _(U = 1.40 

Entonces, 


A s = H X IV = (0.8 m)(2 m) = 1.6 m 2 

Q = hA s {T x ~ T 2 ) = kKnA s 

ÍÍ2 — 2)°C 

= (0.02416 W/rra * D C)(1.40){L6 m 2 ) „ ' - 27.1 W 

u.uz m 


Por lo tanto, el calor se perderá a través de la ventana a razón de 27.1 W 
Discusión Recuerde que para un recinto cerrado un número de Nusselt de Nu 
- 1 corresponde a transferencia de calor por conducción pura a través de él. En 
este caso, el aire en el interior del recinto permanece inmóvil y no se tienen co- 
rrientes de convección natural. En nuestro caso, el número de Nusselt es 1.40, 
lo cual indica que la transferencia de calor a través del recinto es 1.40 veces el 
debido a conducción pura. El aumento en !a transferencia de calor se debe a las 
corrientes de convección natural que se desarrollan en ese recinto. 


EJEMPLO 9-5 Transferencia de calor a través de un recinto 
cerrado esférico 

Las dos esferas concéntricas de diámetros D, = 20 cm y D„ = 30 cm, mostra- 
dasen la figura 9-30, están separadas por aire a una presión de 1 atm. Las tem- 
peraturas superficiales de las dos esferas que encierran el aire son 7} = 320 K 
y T„ = 280 K, respectivamente. Determine la razón de la transferencia de calor 
desde la esfera interior hacia la exterior por convección natural. 

SOLUCIÓN Dos superficies de un recinto cerrado esférico se mantienen a tem- 
peraturas especificadas. Debe determínarse la razón de la transferencia de ca~ 
tor a través de ese recinto. 

Suposiciaties 1 Exìsten condieiones estacìonarias de operacíón. 2 El aire es un 
gas ideal. 3 No se consídera la transferencia de caior por radiación. 
Propiedades Las propiedades del aìre a la temperatura promedio de T píom - (T f 
+ T 0 )f2 - (320 + 280)/2 = 300 K = 27°C y a la presión de 1 atm son (tabla 
A-15) 

k = (X02566 W/m T Pr = 0,7290 

v= 1.580 X 10- 3 m 2 /s P = ^— = tÀtT 

■* Dfom jUU Iv 



FIGURA 9-30 

Esquema para el ejemplo 9-5. 
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Análisis Tenemos un recinto cerrado esférico lleno con aire. En este caso, la 
longitud característica es la distancia entre las dos esferas, 

L c = (D 0 - Di)/2 = (0.3 - 0.2)/2 = 0.05 m 


El número de Rayleigh es 


Ra L = 


gP(T,-T 0 )L\ 

- Zi — Pr 


(9.81 m/s 2 )[ 1/(300 K)](320 - 280 K)(0.05 m) 3 
(1.58 X 10“ 5 m 2 /s) 2 


(0.729) = 4.776 X 10 5 


La conductividad térmica efectiva es 


F cs f = 


_ 4 _ 

(D i D 0 )\D~ 1,s + D~ vs ) 5 


_ 0.05 m _ 

[(0.2 m)(0.3 m)] 4 [(0.2 m' 7 ' 5 + (0.3 m)~ 7/5 ] 5 


0.005229 


‘» = oj4 ‘(ò36Ìtp 

= 0.74(0.02566 W/m • ° C )( Q 861 ^+O 729 ) (0Q05229 X 4 ' 775 X 105) ' /4 


= 0.1105 W/m • °C 


Entonces la razón de la transferencia de calor entre las dos esferas queda 
Q = *^)(, - T a ) 

= (0.1105 W/m • m) )( 320 - 280)K = 16.7 W 

\ U.U5 m / 

Por lo tanto, el calor se perderá de la esfera interior hacia la exterior a razón de 
16.7 W. 

Discusión Note que el aire en el recinto cerrado esférico actuará como un flui- 
do estacionario cuya conductividad térmica es k ei /k = 0.1105/0.02566 = 4.3 
veces la del aire, como resultado de las corrientes de convección natural. Asi- 
mismo, la transferencia de calor por radiación entre las esferas suele ser muy 
significativa y debe considerarse en un análisis completo. 



Tubo de aluminio 

Agua 

FIGURA 9-31 

Esquema para el ejemplo 9-6. 


Energía 

solar 


Cubierta de vidrio 


70°F 


EJEMPLO 9-6 Calentamiento de agua en un tubo 
por energía solar 

Un colector solar consta de un tubo horizontal de aluminio que tiene un diáme- 
tro exterior de 2 in, encerrado en un tubo concéntrico de vidrio delgado de 4 in 
de diámetro (figura 9-31). El agua se calienta conforme fluye por el tubo, y el 
espacio anular entre los tubos de aluminio y de vidrio está lleno con aire a la 
presión de 1 atm. Durante un día claro, la bomba que hace circular el agua fa- 
lla y la temperatura de esta última que se eticuentra en el tubo se empieza a 
elevar. El tubo de aluminio absorbe la radiación solar a razón de 30 Btu/h por 
pie de longitud y la temperatura del aire ambiente en el exterior es de 70°F. 
Descartando cualquier pérdida de calor por radiación, determine la temperatu- 
ra en el tubo de aluminio cuando se establece la operación estacionaria (es de- 
cir, cuando la razón de la pérdida de calor del tubo es igual a la cantidad de 
energía solar ganada por el mismo). 
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SOLUCJQN Falla Ja bomba de circuJacìón de un colector solar que consta de 
un tubo horizontat y su cubierta de vidrìo, Se debe determinar la temperatura 
de equilibrio del tubo. 

Suposiciones 1 Existen condiciones estacionarias de operación. 2 E! tubo y su 
cubìerta son isotérmicos. 3 Ei aire es un gas ideal. 4 La pérdida de calor por ra- 
diación es despreciabie. 

Propiedades Las propiedades dei aire deben evaiuarse a la temperatura prome- 
dio. Pero no conocemos la temperatura de salida del aire en el ducto y P como 
consecuencia, en este momento no podemos determinar !as temperaturas de ia 
masa de fluido y de la cubierta de vidrto y P por ende P no podemos evaluar ia 
temperatura promedio. Por Jo tanto, suponemos que la temperatura dei vidrio es 
de 110°F y usaremos las propiedades en una temperatura promedto anticipada de 
(70 + 110)/2 = 90°F (tabla A-151), 

k = 0,01505 Btu/h * ft * °F Pr = 0,7275 

V = 0.6310 ft 2 /h = 1.753 X 10“ 4 ft 2 /s /3 = 

* prora K. 

Análisis Tenemos un recinto cerrado cilíndrico horìzontal lleno con aire a la 
presión de 1 atm. El problema comprenòe la transferencia de calor de! tubo de 
aiuminio a la cubierta de vidrio y de la superficie exterior de esta última hacia 
el aire ambiente circundante. Cuando se aicance la operación estaeionaria, es- 
tas dos razones de transferencia de calor deben ser iguales a la razón de ganan- 
cia de calor; es decir, 

Q lubo-vidrio ” Q vtdrio-arabìente Q ganancía solar 30 Btu/h (P0f ple dC tubo) 

El área superficial para la transferencia de calor de la cubierta de vidrio es 
A„ = A vldri(l = {-7rD',L) = 77(4/12 ft)(l ft) = 1.047 ft 2 (por pie de tubo) 


Para determinar el número de Rayleigh, necesitamos conocer la temperatura 
superficial del vidrio, de ia cual no se dispone. Por lo tanto, resulta evidente 
que la resolución requerirá un procedimiento por tanteos. Suponiendo que la 
temperatura de la cubierta de vidrio sea de 100°F, se detemnina que el número 
de Rayleigh, el número de Nusselt, el coeficiente de transferencia de calor por 
convección y la razón de la transferencia de calor por convección natural de la 
cubierta de vidrio hacia e! aire ambiente son 


gfi(Ts ~ T^)Dl 
Ra />, = -- Pr 

_ (32.2 ft/s 2 )[1/(550 R)](l 10 - 70 R)(4/12 ft) 3 

(1.753 X 10“ 4 ft 2 /s) 2 


(0.7275) = 2.054 X I0 6 


f 0.387 Raìf f \ 0.387(2.054 X 10 6 ) 1 ' 6 f 

Nu - |0.6 + [l+ (0559^)9/16^/27 J ~ j 0 - 6 + f i + (0.559/0.7275) 9 ' 16 ] 8 ' 27 J 

= 17.89 


, k v , 0.01505 Btu/h ■ 

h ° = D 0 mi -47l2fT 


ft-T 


(17.89) = 0.8077 Btu/h • ft 2 • °F 


Qo = “ T-J = (0.8077 Btu/h • ft 2 • “F)( 1.047 ft 2 )(l 10 - 70)“F 

= 33.8 Btu/li 

la cual es más de 30 Btu/h, Por lo tanto r la temperatura supuesta de 110°F pa- 
ra la cubierta de vídrio es alta, Repitiendo los cálculos con temperaturas más 
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bajas, se determina que la temperatura de esa cubierta correspondiente a 30 
Btu/h es de 106°F. 

La temperatura del tubo de aluminio se determina de manera semejante, 
usando las relaciones de convección natural para dos cilindros concéntricos ho- 
rizontales. En este caso, la longitud característica es la distancia entre los dos 
cilindros, la cual es 


L c = (D f> - D,)/2 = (4 - 2)12 = 1 in = 1/12 ft 

Empezamos los cálculos suponiendo que la temperatura del tubo es de 200°F 
y, por tanto, una temperatura promedio de (106 + 200)/2 = 153°F = 613 R. 
Esto da 


L V 2 

_ (32.2 ft/s 2 )[l/613 R)](200 - 106 R)(l/12 ft) 3 
(2.117 X 10' 4 ft 2 /s) 2 
La conductividad térmica efectiva es 


(0.7184) = 4.580 X 10 4 


[ln (0,/D,)] 4 

cil Ll{D~ 215 + D~ 315 ) 5 

[ln (4/2)] 4 

~ (1/12 ft) 3 [(2/12 ft)' 3/5 + (4/12 ft)- 3/5 ] 5 " 01466 
k„ - (F„Ra t )'« 

= 0.386(0.01653 Btu/h • ft • “^(óg^+IWl^ 0 ' 1466 X 4 580 X 104)IM 
= 0.04743 Btu/h • ft • °F 


Entonces, la razón de la transferencia de calor entre los cilindros queda 


Q = 


2irk t 


ef 


ln (DJD ,) (r< To) 

2^(0.04743 Btu/h • ft • °F) 
ln(4/2) 


(200 - 106)°F = 40.4 Btu/h 


lo cual es más que 30 Btu/h. Por lo tanto, la temperatura supuesta de 200°F 
para el tubo es alta. Probando otros valores se determina que la temperatura co- 
rrespondiente a 30 Btu/h es de 180°F. Por lo tanto, el tubo alcanzará una tem- 
peratura de equilibrio de 180°F cuando falla la bomba. 

Discusión Note que en los cálculos no hemos considerado la pérdida de calor 
por radiación, por consiguiente, es probable que la temperatura del tubo antes 
determinada sea demasiado alta. En el capítulo 13 se considerará una vez más 
este problema, tomando en cuenta la transferencia de calor por radiación. 


9-6 - CONVECCIÓN NATURAL Y FORZADA 
COMBINADAS 

La presencia de un gradiente de temperatura en un fluido, en un campo de gra- 
vedad, siempre da lugar a corrientes de convección natural y, como conse- 
cuencia, a transferencia de calor por convección natural. Por lo tanto, la 
convección forzada siempre viene acompanada por convección natural. 
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Mencionamos con anterioridad que el coeficiente de transferencia de calor 
por convección, natural o forzada. es fuerte función de la velocidad del fluido. 
Típicamente, los coeficientes de transferencia de calor en la convección for- 
zada son mucho más altos que los que se encuentran en la convección natural, 
debido a las velocidades más altas del fluido asociadas con la primera. Como 
resultado, tendemos a ignorar la convección natural en los análisis de trans- 
ferencia de calor en los que intei'viene la convección forzada, aunque recono- 
cemos que siempre está presente. E1 error que se comete al ignorar la convec- 
ción natural es despreciable a altas velocidades, pero puede ser considerable a 
velocidades bajas. Por lo tanto, resulta conveniente contar con un criterio pa- 
ra valorar la magnitud de la convección natural en presencia de la forzada. 

Para un fluido dado, se observa que el parámetro Gr/Re 2 representa la im- 
portancia de la convección natural en relación con la forzada. Esto no es sor- 
prendente, dado que el coeficiente de transferencia de calor por convección es 
una fuerte función del número de Reynolds Re en la convección forzada y del 
de Grashof Gr en la convección natural. 

En la figura 9-32 se da una gráfica del coeficiente de transferencia de calor, 
hecho adimensional, para la convección natural y forzada combinadas sobre 
una placa vertical, para fluidos diferentes. Con base en esta figura notamos 
que la convección natural es despreciable cuando Gr/Re 2 < 0.1, la forzada es 
despreciable cuando Gr/Re 2 > 10 y ninguna de las dos lo es cuando 0.1 < 
Gr/Re 2 < 10. Por lo tanto, deben considerarse tanto la convección natural co- 
mo la forzada en los cálculos de la transferencia de calor cuando el Gr y Re 2 
tienen el mismo orden de magnitud (uno de ellos es menos de 10 veces el 
otro). Note que la convección forzada es pequeha en relación con la natural 
sólo en el caso raro de velocidades extremadamente bajas del flujo forzado. 

La convección natural puede ayudar o perjudicar a la transferencia de calor 
por convección forzada, dependiendo de las direcciones relativas de los movi- 
mientos inducido por laflotación y la convección forzada (figura 9-33): 

1. En el flujo de apoyo el movimiento de flotación tiene la mistna dirección 
que el movimiento forzado. Por lo tanto, la convección natural apoya a 
la forzada y mejora la transferencia de calor. Un ejemplo es el flujo for- 
zado hacia arriba sobre una superficie caliente. 



Gr /Rer 


FIGURA 9-32 

Variación del níímero local de Nusselt, 
Nu r para convección natural y forzada 
combinadas desde una placa vertical 
isotérmica caliente. 

(Tomado de Uoydx Sparrow, 1970.) 


Placa caliente 



forzado Flujo 


forzado 


a) Flujo de apoyo b) Flujo en oposición c) Flujo transversal 

FIGURA 9-33 

La convección natural puede mejorar o inhibir la transfcrencia de calor, dependiendo de las direcciones 
relativas del movimiento inducido por la flotación y el movimiento de convección forzada. 
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2. En tlfluja en oposición la dirección del movimiento de flotacicm es 
opuesía a la deJ movimiento forzado. Por ìo tanío, ìa convección iiatural 
opone resistencia a la forzada y hace disminuir la transferencia de calor. 
Un ejemplo es el flujo forzado hacia arriba sobre una superficie frfa. 

3. En el flujo transversal ei movimiento de flotación es perpendicular al 
movimiento forzado. E1 flujo transversal mejora el mezclado del fluido 
y, de este modo, la transferencia de calor. Un ejemplo es el flujo forzado 
horízontal sobre un cilindro o una esfera fnos o calientes. 

Cuando se determina la transferencia de calor en condiciones de convección 
forzada y natural combinadas, resulta tentador sumar ías contribuciones de la 
convección natural y de la forzada en los flujos de apoyo y restarlas en ìos flu- 
jos en oposición. Sin embargo, la evidencia indica algo diferente. Una revi- 
sión de los datos experimentales sugiere una eorrelación de la fonna 


^^cifrahinuilttK- (híUfi M Y4j ( |n — (9-41) 

en donde Nu torzada y Nu n3luml se determinan basándose en las correlaciones pa- 
ra Ia convecáón forzada pura y la natural pura, respectivamente. E1 signo de 
más es para ìos flujos de apoyo y íransversal y el de menos para los flujos en 
oposición. E1 valor del exponente n varía entre 3 y 4, dependtendo de la con- 
figuración geométrica que intervenga. Se observa que n — 3 correlaciona bien 
los datos experimentales para superflcies verticales. Los valores más grandes 
de n resuìian mas apropiados para las superfìcies horizontales. 

Una pregunta que surge con frecuencia en el enfriamiento de equipo gene- 
rador de calor, como íos componentes electrónicos, es sí se debe usar un ven- 
tilador (o una bomba, si el medio de enfriamiento es un líquido) —es decir, si 
debe utilizarse la convección natural o la forzada en el enfriamiento del equi- 
po—. La respuesta depende de la temperatura máxima admisible de opera- 
ción. Reeuerde que la velocidad de la transferencia dc calor por conveeeión 
desde una superficíe que se encuentra a una temperatura T, en un medio a una 
temperatura se expresa por 

Gcodv = - T x ) 

en donde h es el coeficiente de transferencia de calor por convección y A s es 
el área superficial. Note que para un valor fìjo de disipación de potencía y de 
área supeificiaf h y T, son inversamente proporcìonales. Por Jo tanto> el dis- 
positivo opera a una temperatura más alta cuando h es bajo (tfpico de !a con- 
vección natural) y a una rnás baja cuando h es alto (lípico de la convección 
forzada). 

La convección naturaì es el modo preferido de transferencia de calor ya que 
no se neeesitan sopladores o bombas y, como consecuencia, se evitan todos 
los problemas relacionados con estos* como son ruido, vibraciòn, consumo de 
energía eléctrica y mal funcionamiento. La conveeción natural es adecuada 
para enfriar dispositivos con saíida haja de potencia , en especial cuando es- 
tán sujetos a supeilìcies extendidas como los sumideros de calor Sin embar- 
go, para los dispositivos con satida alta de potencia no contamos con otra 
posibilidad que la de usar un soplador o una bomba para maniener la tempe- 
raiura de operaciòn por debajo del nivel máximo admisìble. Para los disposi- 
tivos con salida muy alta de potencìa , ìncluso la convecciòn forzada puede no 
ser suficiente para conservar la temperatura superficial en los niveles desea- 
dos. En esos casos, puede ser que tengamos que usai T la ebulliciàn y la conden- 
sacìón para tomar ventaja de los muy altos coefìcientes de transferencia de 
calor asociados con fos procesos de eambio de fase. 
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TEMA DE INTERES ESPECIAL* 


Transferencia de calor a través de ventanas 


Las ventanas son aberturas con vidríos en ias paredes exteriores de on edi- 
ticio que típieamente constan de un encristalado (vidrio o plástíco) sencillo 
o múltiple, marcos y persianas. En las paredes exteriores de un edificio las 
ventanas ofrecen la menor resistencia al flujo del caìon En una casa típica 
cerca de un tercio de la pérdida total de calor en invierno ocuue a través de 
las ventanas, Àsimismo, la mayor parte de la infiltración de aire ocurre en 
los bordes de ellas + La ganancia de calor solar a través de las ventanas es la 
responsable de gran parte de la carga de enfriamiento en el verano* E1 efec- 
to neto de una ventana sobre el balanee de calor de un edificio depende de 
sus caracteristicas y orientaclón así como de la radiación solar y del estado 
del clima. La mano de obra es muy ìmportante en la construcción e instala- 
eión de las ventanas para proporcìonar un sellado eficaz alrededor de los 
bordes, permitiendo al mismo tiempo que se cierren y abran con facilidad, 

À pesar de ser tan indeseables desde un punto de vista de conservación de 
la energía, las ventanas son una parte esencial de cualesquiera p;uedes exte- 
riores de un edificio, ya que mejoran la apariencia del mismo, permiten que 
entren la luz del día y el calor solar y dan oportunidad a la gente de ver y ob- 
servar ei exterior sin salir de su hogar. Para los edificios de poca altura, las 
ventanas tanibién proporcionan zonas de fácil saíida durante las emergencias, 
corno en el caso de incendio. Consideraciones importantes en la selección de 
las ventanas son la comodidad ténnica y la conservación de la energía. Una 
ventana debe tener una buena transmisión de la luz proporcionando al mismo 
tiernpo resistencia eficaz a la transferencia del calor. Se pueden minimizar las 
necesidades de alumbrado de un edificio mejorando el uso de la luz natural 
diurna. Se puede minimizar la pérdida de calor en el invierno a través de las 
ventanas usando ventanas de hoja doble o triple herméticas al aire ? con pelí- 
culas o recubrimientos seìectivos desde el punto de vista espectral y permi- 
tiendo la entrada de tanta radìación solar como sea posìble. La ganancia de 
calor y, por consiguìente, la carga de enfriamiento en el verano se pueden rni- 
nimizar usando persianas intemas o extemas eficaces sobre las ventanas. 

Incluso sin la presencia de la radìación solar y de la infiltración de aire, 
la transferencia de calor a través de las ventanas es más complicada de lo 
que parece. Esto se debe a que la estructura y propiedades del marco son 
bastante diferentes a las del encristalado. Como resuitado, la transferencia 
de ealor a través del marco y de la sección del borde del eneristalado adya- 
cente aì propio marco es bidímensional. Por lo tanto, al analizar la transfe- 
rencia de calor a través de la ventana, se acostumbra consíderaria en tres 
regiones; 1) el centro del vidrío, 2) el borde del vidrio y 3) el marco, como 
se muestra en ìa lìgura 9-34, Entonces, la razón total de la transferencia de 
calor a través de la ventana se determina sumando la transferencta de calor 
a través de cada región como 


en donde 


? ventanu Q centro "b Q tKtFde Q marco 

U ven [ana ^Wetitaíia (^lnteriór ^ejtterior) 


<9-67) 


UvíTvtanít (^eentiio ^ccnlro ^/borde ^b-nndí Ufnarco '^ni^rcoV^vcntana (9-68) 

es el factor U o coeficiente tota! de transferencia de calor de la ventana; 
^ventana «s el área de esta última; À cefllm , A bordc y A niarco son las áreas de las 


*Esta sección se puede pasar por alto sin pérdìda de continuídad. 



Marco 


Borde del 
vidrio 
Centro del 
vidrio 


FIGURA 9-34 

Las tres regiones de una ventana 
consideradas en el análisis de la 
transferencia de calor. 
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secciones del centro, del borde y del marco de la misma, respectivamente, 
y í/ qenlro , í/borde y í/mareo son l° s coeficientes de transferencia de calor de 
esas secciones, respectivamente. Note que A venIana = A centro + + A lturco 

y que el factor V de la ventana se determina a partir de los factores U, pon- 
derados con respecto al área, de cada región de ella. Asimismo, el inverso 
del factor U es el valor R, que es la resistencia térmica unitaria de la venta- 
na (resistencia térmica por unidad de área). 

Considere la transferencia de calor unidimensionai en estado estaciona- 
rio a través de un vidrio de una sola hoja de espesor Ĺ y conductividad 
térmica k. La red de resistencias térmicas de este problema consta de resis- 
tencias superficiaies sobre las superficies interior y exterior y la resisten- 
cia a !a conducción del vidrio en serie, como se muestra en la figura 
9-35. La resistencia total sobre un área unitaria se puede expresar como 


Ruhaì R'tr 


r“F Rt idrio + R? 


=1+ 


^vtdrio . 1 

L L 

^vidrio n u 


Í9-69) 


h. 


T, ^intcrior 

* —VW^- 






v vidrio 

w 

Ĺ_ 

k 


Vídrio 


''cxterior T 

-VW 1 — •" 

_1_ 

K 


Usando los valores comunes de 3 mm para el espesor y de 0.92 W/m • °C 
para la conductividad térmica del vidrio, así como los valores de diseno de 
invierno de 8.29 y 34.0 W/m 2 • °C para los coeficientes de transferencia 
de calor sobre las superficies interior y exterior, se determina que la resis- 
tencia térmica del vidrio es 

1 0.003 m 1 

,oul 8.29 W/m 2 • °C 0.92 W/m • °C 34.0 W/m 2 • °C 

= 0.121 + 0.003 + 0.029 = 0.153 m 2 • °C/W 


Note que la razón entre la resistencia del vidrio y la resistencia tota! es 


FIGURA 9-35 

Red de resistencias térmicas para la 
transferencía de calor a través de un 
vidrìo sencillo. 



FIGURA 9-36 

Red de resistencias térmicas para la 
transferencia de calor a través de ia 
sección del centro de una ventana de 
hoja doble (se desprecian las resistencias 
de los vidrios). 


^vidńo 0.003 m 2 • °C/W „ 

-fL - = --T-- — 2.0% 

0.153 m 2 • °C/W 

Es decir, la capa de vidrio contribuye con cerca de 2% de la resistencia 
térmica total de la ventana, Ia cual es despreciable. La situación no sería 
muy diferente si usáramos acrílico, cuya conductividad térmica es de 
0.19 W/m • °C, en lugar del vidrio. Por lo tanto, no podemos reducir con 
eficacia la transferencia de calor a través de la ventana aumentando senci- 
Ilamente el espesor del vidrio. Pero podemos reducirla atrapando aire en re- 
poso entre dos capas de vidrio. E1 resultado es una ventana de hoja doble, 
la cual se ha convertido en la norma en la construcción de ventanas. 

La eonductividad térmica del aire a la temperatura ambiente es k., m = 0.025 
W/m • °C, la cuaì es un treintavo de la del vidrio. Por lo tanto, la resistencia 
térmica de una capa de aire en reposo de 1 cm de espesor es equivalente a la 
resistencia térmica de una capa de vidrio de 30 cm de espesor. Descartando las 
resistencias térmicas de las capas de vidrio, la resistencia térmica y el factor U 
de una ventana de hoja doble se pueden expresar como (figura 9-36) 


^hoju doble 1 región centrul) K ^cspacìo 

en donde h espaci0 = h cad espaci0 + /i col)V , e s P ado es el coeficiente combinado de 
transferencia de calor por radiación y convección del espacio atrapado en- 
tre las dos capas de vidrio. 

Hablando en términos generales, la mitad de la transferencia de calor a 
través del espacio de aire de una ventana de hoja doble es por radiación y 
la otra mitad es por conducción (o convección, si existe algún movimiento 
del aire. Por lo tanto, se tienen dos maneras para minimizar A espacio y, de es- 
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te modo, la razón de la transferencia de calor a través de una ventana de ho- 
ja doble: 

1. Minimìzar la transferencla de calorpor radìacìón a través del espacio 
de aìre* Esto se puede realizar mediante la reduceión de la emisividad de 
las superfieies del vìdrio recubriéndolas con un materíal de baja emisivi- 
dad. Recuerde que ìa emlsivìdad efectiva de dos placas paraleias de emisi- 
vidades e, y s 2 se expresa por 

- I (9 ' 71) 

La emisividad de la superficie de un vidrio comun es 0.84. Por lo tanto, la 
emisividad efectiva de dos superfìcies paralelas de vidrio que están una 
frente a la otra es 0.72. Pero cuando las superfìcies del vidrio se recubren 
con una pelícuia que tiene una emisividad de 0. L su emisividad se reduce 
hasta 0.05, lo cual es la décima cuarta paite de 0.72. Entonces, para las mis- 
mas temperaturas superficiales la transferencia de calor por radiación tam- 
bién distninuirá en un factor de 14. Incluso si sólo se recubre una de las 
superficies la emisividad total se reduce hasta 0.1, que es la emisívidad del 
recubrimiento. Por eonsiguíente, no es sorprendente que alrededor de la 
cuarta parte de todas las ventanas vendidas para residencias tengan un re- 
cubrimiento de baja emísividad. En la tabla 9-3 se da el coeficiente de 
transferencia de calor /i espacio para el espacio de aire atrapado entre las capas 
paralelas vcrticales de vidrio para espacios de aire de 13 mm (f in) y 6 mm 
(| in) de espesor, para varias emisividades efectivas y diferencias de tem- 
peratura. 

Se puede demostrar que recubrìr sólo una de las superficìes paralelas que 
están una frente a la otra por un material de einisividad s reduce la emisi- 
vidad efectiva hasta cerca del valor de ésta. Por lo tanto, suele ser más eco- 
nómico revestír sólo una de las superficies. Àdvierta, con base en la figura 
9-37, que recubrir una de las superficies interiores de una ventana de hoja 
doble con un material de emìsividad 0.1 reduce a la mitad la velocidad de 
la transferencia de calot' a través de la sección central de la ventana. 


TABLA 9-3 

Coefictente de transferencia de calor T para el espacio de aire 

atrapado entre las dos capas paraletas verticales de vidrio, para espacíos de 
aire de 13 mm y 6 mm de espesor (tomado de Building Materials and 


a) Espesor del espacio de aire = 13 mm 
/>™ W/m* ■ °C* 

b) Espesor del espacio de aire = 6 mm 

W/irr ■ °C* 

T 

a r, 
°c 


Cftfectiva 


T 

AT, 

°C 




1 prom> 

°c 

0.72 

0.4 

0.2 

0.1 

* prooi t 

°c 

0,72 

0.4 

0.2 

0.1 

0 

5 

5.3 

3.8 

2.9 

2,4 

0 

5 

7,2 

5.7 

4,8 

4.3 

0 

15 

5.3 

3.8 

2,9 

2,4 

0 

50 

7.2 

5.7 

4,8 

4,3 

0 

30 

5.5 

4.0 

3.1 

2.6 

10 

5 

7.7 

6,0 

5.0 

4.5 

10 

5 

5.7 

4.1 

3.0 

2.5 

10 

50 

7.7 

6.1 

5.0 

4,5 

10 

10 

15 

30 

5.7 

6,0 

4.1 

4.3 

3.1 

3.3 

2.5 

2.7 

30 

30 

5 

50 

8,8 

8.8 

6.8 

6.8 

5.5 

5.5 

4.9 

4.9 

30 

30 

5 

15 

5.7 

5.7 

4.6 

4.7 

3.4 

3.4 

2.7 

2.8 

50 

5 

10.0 

7.5 

6.0 

5.2 

30 

30 

6.0 

4.9 

3.6 

3.0 

50 

50 

10.0 

7.5 

6.0 

5.2 


'"Multiplíquese por 0,176 para convertìr a Btu/h ft 2 *F, 
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á) Ventana de hoja doble b) Ventana de hoja triple 

FIGURA 9-37 

Varìacìón del factor U para la sección central de ventanas de hoja doble y triple con espaciamiento uniforme entre las hojas 
(tomado del Handbook of Fundamentaís de la ÁSHRÁE, Cap, 27, Fìg, 1), 


2* Minimizar la transferencìa de calorpor conducción a través del espa- 
cio de aìre . Bsto se puede hacer incrementando la distancia d entre los dos 
vidrios. Sin embargo, lo anterior no se puede ilevar a cabo de manera inde- 
fmida, ya que incremeníar el espaciamiento más allá de un valor crítico da 
íugar a corrìentes de convección en el espacio de aire encerrado, con lo 
cual se incrementa el coefíciente de transferencia de calor y ? de este rnodo, 
se frustra la finalidad, Àdemás, incrementar el espaciamiento también au- 
uienta el espesor del armazón necesario y el costo de la ventana. Los estu- 
dios experímentales han demostrado que cuando el espaciamiento d es 
menor que alrededor de i 3 mm, no se tiene convección, y la transferencia 
de calor a través de] aire es por conducción. Pero conforme se aumenta ei 
espaciamiento, aparecen corrientes de convección en el espacio de aire y 
ei aumento en el coefíciente de transferencia de calor anula cuaiquier bene- 
ficio obtenido por la capa más gruesa de aire, Como resultado, el coefìcien- 
te de transferencia de calor permanece casi constante, como se muestra en 
la figura 9-37, Por lo tanto, no tiene sentido usar un espacio de aire más 
grueso que 13 mm en una ventana de hoja doble, a menos que se use una 
capa delgada de poliéster para dìvidir dicho espacio en dos con ei frn de su- 
primir las comentes de conveccíón. La película suministra un aislamiento 
adicional. sin agregar mucho ai peso o al costo de la ventana de hoja doble. 
La resistencia térmica de la ventana se puede incrementar todavía más 
usando ventanas de hoja trípie o cuádrupie, siempre que resulte económico 
hacerlo. Note que el uso de una ventana de hoja triple, en lugar de una de 
hqja doble, reduce en alrededor de un tercio la razón de la transferencia de ca- 
lor a través de ia sección central de ia misrna. 

Otra manera de reducir la transferencìa de calor por conducción a íravés 
de una ventana de hoja doble es usar un fluido rnenos conductor, como el 
argón y el kriptón, en lugar de aire, para llenar la brecha entre los vìdrios. 
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En este caso la brecha necesita estar bien sellada para impedir que el gas se 
fugue hacia el exterior. Por supuesto, otra alternativa es vaciar por comple- 
to la brecha entre los vidrios, pero no resulta práctico hacerlo. 

Factor U del borde del vidrio de una ventana 

En las ventanas de hoja doble y triple los vidrios se mantienen separados 
entre sí a una distancia uniforme por medio de espaciadores hechos de me- 
tales o aisladores como aluminio, fibra de vidrio, madera y butilo. Tiras es- 
paciadoras continuas se colocan alrededor del perímetro del vidrio para 
proporcionarle un sello al borde así como un espaciamiento uniforme. Sin 
embargo, los espaciadores también sirven como “puentes térmicos” inde- 
seables entre los vidrios, los cuales se encuentran a temperaturas diferentes 
y la formación de este cortocircuito puede incrementar en forma considera- 
ble la transferencia de calor a través de la ventana. La transferencia de ca- 
lor en la región del borde de una ventana es bidimensional y las mediciones 
en laboratorio indican que los efectos de borde se limitan a una banda de 
6.5 cm de ancho alrededor del perímetro del vidrio. 

En la figura 9-38 se da el factor U para la región del borde de una venta- 
na con relación al mismo factor para la región central de esta última. La 
curva sería una recta diagonal si los dos valores U fueran iguales entre sí. 
Note que este es casi el caso para los espaciadores aislantes como la made- 
ra y la fibra de vidrio. Pero, para los espaciadores conductores como los he- 
chos de aluminio, el factor U para la región del borde puede ser el doble del 
correspondiente a la región central. Los valores para los espaciadores de 
acero caen entre las dos curvas correspondientes a los metálicos y los ais- 
lantes. E1 efecto de borde no es aplicable a las ventanas de una sola hoja. 

Factor U del marco 

E1 armazón de una ventana consta de la ventana completa, excepto el en- 
cristalado. La transferencia de calor a través del armazón es diffcil de de- 
terminar debido a las distintas configuraciones de las ventanas, tamanos y 
construcciones diferentes y diversas combinaciones de los materiales usa- 
dos en la construcción del marco. E1 tipo de encristalado —de una sola ho- 
ja, de hoja doble y de hoja triple— afecta el espesor del armazón y, por 
consiguiente, la transferencia de calor a través del marco. La mayor parte 
de los marcos están hechos de madera , aluminio , vinilo o fìbra de vidrio. 
Sin embargo, también es común el uso de una combinación de estos mate- 
riales (como madera revestida de aluminio y aluminio revestido de vinilo) 
para mejorar la apariencia y la durabilidad. 

E1 aluminio es un material popular para los armazones debido a que es 
barato, durable y fácil de trabajar y no se pudre ni absorbe agua como la 
madera. Sin embargo, desde el punto de vista de la transferencia de calor, 
es el material menos deseable para los armazones en virtud de su elevada 
conductividad térmica. No resultará sorprendente que el factor U de los 
marcos de aluminio sólido es el más alto y, como consecuencia, una venta- 
na con armazón de aluminio perderá mucho más calor que una similar con 
armazón de madera o de vinilo. Se puede reducir la transferencia de calor 
a través de los miembros de aluminio para los armazones mediante el uso 
de insertos de plástico entre los componentes que sirvan como barreras tér- 
micas. E1 espesor de estos insertos afecta mucho la transferencia de calor a 
través del marco. Para los marcos de aluminio sin las tiras de plástico la re- 
sistencia principal a la transferencia de calor se debe al coeficiente de trans- 
ferencia de calor de la superficie interior. En la tabla 9-4 se dan los factores 
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0 1 2 3 4 5 


Factor U del centro del vidrio, W/m 2 • K 

FIGURA 9-38 

Factor U del borde del vidrio con 
relación al factor U del centro del vidrio 
para ventanas con varios espaciadores 
(tomado del Handbook of Fundamentals 
de la ASHRAE, Cap. 27, Fig. 2). 
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TABLA 9-4 

Factores U representativos del 
marco para ventanas verticales fijas 
(tomado del Handbook of 
Fundamentals de la ASHRAE, 

Cap. 27, tabla 2) 


Factor U, 

Material del marco 

W/m 2 •°C* 

Aluminio 


Encristalado de una 


sola hoja (3 mm) 

10.1 

Encristalado doble 


(18 mm) 

10.1 

Encristalado triple 


(33 mm) 

10.1 

Madera o vinilo 


Encristalado de una 


sola hoja (3 mm) 

2.9 

Encristalado doble 


(18 mm) 

2.8 

Encristalado triple 


(33 mm) 

2.7 


'Multipllquese por 0.176 para convertir a 
Btu/h • ft J • °F. 


TABLA 9-5 

Coeficiente combinado de 
transferencia de calor por 
convección y radiación en la 
superficie interior de un vidrio 
vertical en condiciones de aire 


inmóvil (en W/m 2 • °C)* 

T„ 

°C 

T, 

°C 

Emisividad 
del vidrio , s e 

0.05 

0.20 

0.84 

20 

17 

2.6 

3.5 

7.1 

20 

15 

2.9 

3.8 

7.3 

20 

10 

3.4 

4.2 

7.7 

20 

5 

3.7 

4.5 

7.9 

20 

0 

4.0 

4.8 

8.1 

20 

-5 

4.2 

5.0 

8.2 

20 

-10 

4.4 

5.1 

8.3 


*Multlplíquese por 0.176 para convertir a Btu/h • 
ft 2 • °F. 


U para varios marcos, en función de los materiales espaciadores y de los 
espesores de las unidades de vidrio. Note que el factor U del armazón me- 
tálico y, por consiguiente, la razón de la transferencia de calor a través de 
un marco metálico de ventana es más del triple que el de un marco de ma- 
dera o de vinilo. 


Coeficientes de transferencia de calor 
sobre las superficies interior y exterior 

La transferencia de calor a través de una ventana también resulta afectada 
por los coeficientes de transferencia de calor por convección y radiación 
entre las superfìcies del vidrio y sus alrededores. Los efectos de la convec- 
ción y de la radiación sobre las superficies interiores y exteriores de los en- 
cristalados suelen combinarse en los coeficientes combinados /? ; y h n , 
respectivamente, de transferencia de calor por convección y radiación. En 
condiciones de aire inmóvil, el coeficiente combinado de transferencia de 
calor en la superficie interior de una ventana vertical se puede determincu- a 
partir de 


V= + = 1.77(7+ ' 


Vfl? - T*) 
i-íi 


(W/m 2 • °C) 


(9-72) 


en donde T R = temperatura del vidrio en K, T { = temperatura del aire en el 
interior en K, s g = emisividad de la supeificie interior del vidrio expuesta al 
cuarto (tomada como 0.84 para el vidrio sin recubrimiento) y <x = 5.67 X 
10“ 8 W/m 2 • K 4 es la constante de Stefan-Boltzmann. Aquí se supone que la 
temperatura de las superficies interiores que dan frente a la ventana es igual 
a la del aire en el interior. Esta suposición resulta razonable cuando la ven- 
tana da el frente en su mayor parte a paredes interiores, pero se vuelve cues- 
tionable cuando está expuesta a superficies calentadas o enfriadas o a otras 
ventanas. E1 valor de h { de uso común para el cálculo de la carga pico es 

hj = 8.29 W/m 2 • °C = 1.46 Btu/h • ft 2 • °F (invierno o verano) 

el cual corresponde a las condiciones de diseho de inviemo de T x = 22°C y 
T g = -7°C, para vidrio sin revestimiento, con e g = 0.84. Pero también se 
puede usar el mismo valor de h { para las condiciones de diseno de verano, 
ya que corresponde a las condiciones de verano de T x = 24°C y T g = 32°C. 
En la tabla 9-5 se dan los valores de /?, para varias temperaturas y emisivi- 
dades del vidrio. Los valores de h fí de uso común para los cálculos de la 
carga pico son los mismos que los usados para las superfìcies exteriores de 
las paredes (34.0 W/m 2 • °C, para el inviemo, y 22.7 W/m 2 • °C, para el ve- 
rano). 


Factor U total de las ventanas 

Los factores U totales para varias clases de ventanas y tragaluces se eva- 
lúan usando simulaciones mediante computadora y pruebas de laboratorio, 
para las condiciones de diseno de invierno; en la tabla 9-6 se dan valores 
representativos. Los datos de pruebas pueden proporcionar información 
más exacta para productos específicos y deben preferirse cuando se dispon- 
ga de ellos. Sin embargo, se pueden usar los valores cuya lista se da en la 
tabla para obtener resultados satisfactorios en varias condiciones a falta de 
datos específicos del producto. Se puede determinar el factor U de un pro- 
ducto para ventanas diferente de los dados en la tabla: 1) determinando las 
fracciones del área que sean marco, centro y borde del vidrio (suponiendo 
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TABLA 9-6 

Factores U ícoeficientes de transferencta de calor) totaies para ventanas y tragaiuces diversos. en W/m 2 ■ 

°C 




(tomado de! Handbook of Fundamentafs de 1a ASHRAE, Cap. 27, tabla 5) 












Marco de aiuminio 








Sóio sección def 

(sin interrupcìón 








vìdrio (encristalado) 


térmica) 



Marco de madera o de vlnilo 



Centro del 

Borde 


De doble 

Tragaluz 



De dobfe 

Tragaluz 

Ttpo 

vìdrìo 

del vidrio 

Fìjo 

batiente 

inclinado 

Fijo 

batìente 

ìncìinado 





32 mm 

53 mm 

19 mm 

41 mm 

88 mm 

23 mm 

Ancho del marco -> 

(No apiicable) 


«1 in) 

(2 in) 

(|in) 

<i§ 

fn) 

' 3 ré 

ín) 

(g in> 

Tìpo de espaciador 


Metá- 

Ais- 




Metá- 

Ais- 

Metá- 

Aìs- 

Metá- 

Aìs- 



lìco 

lante 

Todos 

Todos 

Todos 

IÍCO 

lante 

líco 

lante 

lico 

lante 

"Hpo de cristalizado 













Eneristalado de una sola hoja 












Vidrio de 3 mm (A ìn) 

6.30 

6.30 

— 

6.63 

7.16 

9.88 

5.93 

—■ 

5,57 

— 

7,57 

— 

Acrílíco de 6.4 mm (i ín) 5 + 28 

5.28 

— 

5,69 

6.27 

8.86 

5.02 

— 

4.77 

— 

6.57 

— 

Acrílico de 3 mm (| in) 

5.79 

5.79 

— 

6.16 

6.71 

9.94 

5.48 

— 

5.17 

— 

7.63 

— 

Encristalado doble (sin recubrimiento) 











Espacìo de aire 













de 6.4 mm 

3.24 

3.71 

3.34 

3.90 

4.55 

6.70 

3.26 

3.16 

3.20 

3.09 

4.37 

4.22 

Espacio de aìre 
de 12.7 mm 

Espacío de argón 

2.78 

3.40 

2.91 

3,51 

4.18 

6,65 

2.88 

2.76 

2.86 

2.74 

4.32 

4.17 

de 6,4 mm 

Espacio de argón 

2,95 

3.52 

3,07 

3.66 

4.32 

6.47 

3.03 

2.91 

2.98 

2.87 

4.14 

3.97 

de 12.7 mm 

2.61 

3.28 

2.76 

3.36 

4,04 

6.47 

2.74 

2,61 

2.73 

2.60 

4.14 

3.97 

Encristalado doble [e = 

0.1, recubrimiento sobre una 

de las superficíes del espacìo de aire (superficìe 2 o 3, contando desde el exterior 

hacia el ìnterior)] 
Espacío de aìre 
de 6.4 mm 

Espacio de aire 

2.44 

3,16 

2.60 

3,21 

3,89 

6,04 

2,59 

2,46 

2,60 

2,47 

3,73 

3.53 

de 12,7 mm 

Espacio de argón 

1,82 

2,71 

2.06 

2.67 

3.37 

6.04 

2.06 

1.92 

2.13 

1.99 

3.73 

3.53 

de 6.4 mm 

Espacio de argón 

1.99 

2.83 

2.21 

2.82 

3.52 

5.62 

2,21 

2,07 

2,26 

2.12 

3.32 

3.09 

de 12.7 mm 

1.53 

2.49 

1,83 

2.42 

3,14 

5,71 

LS2 

1.67 

1.91 

L78 

3.41 

3,19 

Encristalado triple (sin recubrimíento) 











Espacio de aire 













de 6.4 mm 

2.16 

2.96 

2.35 

2.97 

3.66 

5.81 

2.34 

2.18 

2.36 

2.21 

3.48 

3.24 

Espaclo de aìre 
de 12.7 mm 

Espacio de argón 

1.76 

2.67 

2.02 

2.62 

3.33 

5,67 

2.01 

1.84 

2.07 

1,91 

3.34 

3,09 

de 6.4 mm 

Espacío de argón 

1.93 

2,79 

2.16 

2,77 

3.47 

5.57 

2.15 

1.99 

2.19 

2.04 

3.25 

3.00 

de 12,7 mm 

1.65 

2.58 

1.92 

2.52 

3.23 

5.53 

1,91 

1.74 

1.98 

1.82 

3.20 

2.95 

Encristalado tripte [s = 

0,1, reajbrimientQ sobre una 

de las superfícies de los espacios de aire (superficie 3 y 5, contando desde el 


exterior hacía el interíor)] 












Espacio de aire 
de 6.4 mm 

Espacio de aire 

1.53 

2.49 

1.83 

2.42 

3.14 

5.24 

1.81 

1.64 

1,89 

1.73 

2.92 

2,66 

de 12,7 mm 

Espacio de argón 

0.97 

2.05 

1.38 

1,92 

2.66 

5,10 

1,33 

1.15 

1.46 

1.30 

2.78 

2.52 

de 6,4 mm 

Espacio de argón 

119 

2.23 

1.56 

2.12 

2.85 

4.90 

L52 

1,35 

1.64 

1.47 

2.59 

2,33 

de 12.7 mm 

0,80 

1,92 

L25 

1.77 

2.51 

4.86 

1.18 

1.01 

1.33 

1.17 

2.55 

2.28 


Notas: 

1) Multíplíquese por 0.176 para obtener los factores U en Btu/h ■ ft 2 - tì F. 

2) Los factores U dados en esta tabla incluyen los efectos de los coefídentes de transferencia de calor sobre las superfides y están basados en las 
condiciones de invierno de temperatura det aire en el eKterior de -18°C y temperatura del aíre en el interior de 2TC, con vientos en el exterior de 24 
km/h (15 mph) y flujo solar cero. Los cambios pequeńos en las temperaturas en el interior y el exterior no afectarán mucho [gs factores U totales. 3e 
supone que las ventanas están verticales y que los ìragaluces están ìnclinados 20* respecto a la horizontal con el flujo de caíor hacia arriba. Los espa- 
ciadores de aislamiento son de madera f fibra de vidrio o butílo. Se supone que los efectos del borde del vidrio se extíenden sobre la banda de 65 mm 
alrededor del perímetro de cada encristalado. Los tamańos de los productos son de 1.2 m x 1.8 m P para las ventanas fijas, de 1.8 m x 2,0 m f para fas 
ventanas de doble batiente, y de 1.2 m x 0.6 m T para los tragaluces, pero los valores dados también se pueden usar para productos de tamańos se- 
mejantes. Todos los datos están basados en vidrío de 3 mm (| in) t a menos que se haya hecho notar ío contrario. 
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una banda de 65 mm de ancho alrededor del perímetro de cada encristala- 
do), 2) determinando los factores U para cada sección (los factores U del 
centro del vidrio y del borde del vidrio se pueden tomar de ias dos prime- 
ras columnas de ia tabla 9-6 y el del marco se puede tomar de la tabla 9-5 
o de cualesquiera otras fuentes) y 3) multiplicando las fracciones de área y 
los factores U para cada sección, y sumando los productos, 

Los sistemas de paredes cubiertas de vidrio se pueden tratar como venta- 
nas fijas. Asimismo, los datos para las ventanas de doble batìente se pueden 
usar para las puertas con vidrio sencìllo. Se poeden hacer varias observa- 
ciones basándose en los datos de la tabla: 

1* Los factores U para los tragaluces son considerablemente mayores 
que los de las ventanas verticales. Esto se debe a que eì área del tra- 
galuz, ìncluyendo la guarnición, puede ser de 13 a 240% más grande 
que el área aproximada de la abertura, La pendiente del tragaluz tam- 
bién tiene algún efecto. 

2. E1 factor U de las unidades con vidrios múltiples se puede reducir de 
manera considerable llenando las cavidades con gas argón en lugar de 
aire seco. E1 desempeho de las unidades llenas con CO^ es semejante 
a las llenas con argón. E1 factor U se puede reducir todavía más relle- 
nando las cavidades del encristalado con gas kriptón. 

3. EI recubrimiento de ias superficìes del encristalado con películas de 
baja emisividad reduce ei factor f/en forma significativa. Para las 
unidades con vidrios mííltiples, resulta adecuado recubrir una de las 
dos superficies que estén frente a frente. 

4, Entre más grueso sea el espacio de aire en las unidades con vidrios 
múltiples, más bajo es el factor U para un espesor de hasta 13 mm 
(\ in) del espacio de aire. Piira un numero especificado de encristala- 
dos, la ventana con capas de aire más gruesas tendrá un factor U más 
bajo. Para un espesor total especificado del encristalado, entre mayor 
sea el mimero de encristalados, más bajo es el factor U. Por lo tanto, 
una ventana de hoja triple con espacios de aire de 6.4 mm (dos de 
esos espacios de aire) tendrá un valor U más bajo que el de una ven- 
tana de hoja dobie con un espacio de aire de 12.7 mm. 

5, Las ventanas con marcos de madera o de vinilo tienen un valor U 
considerablemente más bajo qtie el de ventanas simílares con marco 
metálico. Por lo tanto, se exigen ventanas con marco de madera o de 
vinilo en los disenos eficientes con respecto a la energía. 



FIGURA 9 39 

Esquema clel ejemplo 9-7. 


EJEMPL0 9-7 Factor U para la sección del centro tfel vidrio 
de las ventanas 

Determme el faetor U para la sección del centro del vidrio de una ventana de 
hoja doble con un espacto de aire de 6 mm P para ias condiciones de diseńo 
de invierno (figura 9-39). Los encristalados están hechos de vidrío transparen- 
te quetiene una emisividad de 0.84, Tome la temperatura promedio del espa- 
cio de aìre en las condiciones de diseńo como 0°C. 

SOLUCIÓN Se debe determinar el factor U para la sección del centro del vidrio 
de una ventana de hoja doble, 

Suposiciones 1 ExEsten condiciones estacionarias de operación, 2 La transfe- 
rencìa de calor a través de ta ventana es unídEmensíonal. 3 La resìstencía férmí- 
ca de !as láminas de vidrio es despreciable* 

PropiedadBS La emìsividad dei vidrio transparente es 0.84, 


http://gratislibrospdf.com/ 











541 

CAPÍTULG 9 


Ànálisis Descartando la resistencía térmica de las lámínas de vidrio, !a cual es 
pequena, el factor U para la región central de una ventana de hoja doble se de- 
termìna a partír de 


^centitì ^espacio > 

en donde h it /j espacio y h 0 son los coeftcientes de transferencìa de calor en la su- 
perfície interior de la ventana, el espacío de aìre entre las capas de vidrio y la 
superficie exterìor de la ventana, respectivamente, Con anterioridad se dieron 
los valores de h ( y h Q para las condiciones de diseho de invíerno como h t = 8,29 
W/m 2 * Ú C y h 0 = 34.0 W/m 2 ■ La emisividad efectíva del espacio de aire de 
la ventana de hoja doble es 

eelec,,va = l/e, + 1 /e 2 - 1 = 1/0.84 + 1/0.84 - 1 = 0,72 

Para este valor de la emisividad y una temperatura promedio del espacio de 
aíre de 0 & C f en la tabia 9-3 leemos o;io = 7,2 W/m 2 * para un espacto 
de aire de 6 rmm de espesor, Por !o tanto, 

U mnro = 09 + 7l + 340 Ucenao ~ 3,46 W/m2 ’ JC 

Discusión 3e obtìene el valor del factor U del centro del vidrio de 3,24 W/m 2 * 
°C de la tabla 9-6 (cuarto renglón y segunda columrra) usando un valor estándar 
de h & = 29 W/m 2 - d C (en Jugar de 34.0 W/m 2 ■ X) y /? espaci0 = 6.5 W/m 2 - °C a 
una temperatura promedio del espacio de aire de -15°C. 


EJEMPL0 9-8 Pérdida de calor a través de ventanas 
con marco de aluminio 


Se está considerando una ventana fija con marco de alumínio y lánninas de vidrio 
para una abertura que tíene 4 ft de alto y 6 ft de ancho, en la pared de una 
casa que se mantiene a 72 D F (figura 9-40), Determine ía razón de la pérdida de 
ca|or a través de la ventana y la temperatura de !a superficie interior de! vidrio 
que da frente a! cuarto, cuando la temperatura del aìre en eJ exterior es de 15°F 3 
si se seleccíona que la ventana sea a) de un encristalado de una sola hoja de 
l-ìn r b) de un encristalado doble con un espacio de aìre de 1 in y c) de un 
encristalado triple con recubrimìento de baja emisividad y un espacìo de aire 
de 1 in. 

SOLUCIÓN Se deben determìnar la razón de !a pérdìda de calor a través de 
una ventana con marco de alumìnío y la temperatura de la superfìcíe ínterior en 
ios casos de ventanas de una sola hoja r de hoja doble y de hoja triple con cu- 
bierta de baja emisividad. 

Suposiciones 1 Existen condiciones estacìonarias de operación, 2 La transfe- 
rencía de calor a través de ia ventana es unìdimensional. 3 Las propiedades tér- 
micas de las ventanas y los coeficientes de transferencía de calor son constantes, 
Propieáades En la tabla 9-6 se dan los factores U de las ventanas, 

Anáíisis Se puede determinar la razón de la transferencia de calor a través de 
la ventana a partir de 

Qvtnlana 6^ t0 | a ] À ventana ( ■^'í 

en donde 7" y T 0 son !as temperaturas del aire en el interior y el exterior, respec- 
tivamente; í/ tota( es el factor U (el coefíciente total de transferencia de calor) de 
la ventana, y tana es el área de esta Ĺiltíma, la cual se determina que es 


4 ft 




a) Una sula hoja 

b) Doble 

c) Triple con baja 
emisìvìdad 

FIGURA 9-40 

Esquema para el ejemplo 9-8. 



co de alumiriio - EncristaJado 


A ventiìna - Àltura X Ancho - (4 ft)(6 ft) ~ 24 ft 2 
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Borde Centro 
Marco del vidrio del vidrio 



2 m 


FIGURA 9-41 

Esquema para el ejemplo 9-9. 


Basándose en la tabla 9-6 se puede deternninar de manera dírecta que los fac- 
tores U para los tres casos son 6.63, 3.51 y 1.92 W/m 2 * °C, respectivamente, 
que deben multiplicarse por el factor 0,176 para convertirlos en Btu/h ■ ft 2 ■ °F. 
Asimismo, con base en la ley de Newton, se puede determinar la temperatura 
de la superficie interior del vídrio de la ventana, 


C/ \ jn.: n.: ^í^v 


. (Xi ^vidrio) 


hìA* 


en donde h, es ei coeficiente de transferencia de calor sobre la superficie interior 
de la ventara, el cual, con base en la tabla 9-5, se determina que es h, = 8.3 
W/m 2 ■ °C = 1.46 Btu/h ■ ft 2 ■ °F. Entonces la razón de la pérdìda de calor y la 
temperatura interior del vidrio para cada caso se determinan como sìgue: 

á) Encristalado de una soìa hoja; 

évvmana = (6-63 X 0.176 Btu/h ■ ft 2 ■ °F)(24 ft 2 )(72 - 15)°F = 1596 Btu/h 

T — 7 ' — Qvewana _ —_ 1596 Btu/h = 

vidri0 A, A venlana " (! .46 Btu/h ■ ft 2 ■ °F)(24 ft 2 ) “ J 


b ) Encristalado doble (espacio de aire de \ in); 

évcman. = (3.51 X 0.176 Btu/h ■ ft 2 • °F)(24 ft 2 )(72 - 15)°F = 845 Btu/h 

y _ y Qventana _ 79°p_ BtU/h _ l) l ‘ |.' 

tidn0 * /t,4 vemana (l .46 Btu/h ■ ft 2 ■ °F)(24 ft 2 ) 

c) Encristalado triple (espacio de aire de | in, recubrimiento de baja emisividad; 

éventaaa = (1.92 X 0.176 Btu/h ■ fí 2 ■ °F)(24 ft 2 )(72 - 15)°F = 462 Btu/h 

y. _ rj' __ _ 2 vcmara__ _ 462 Bju/h _ ftviD 

vidrio - / ~ (1.46 Btu/h ■ ft 2 • °F)(24 ft 2 ) “ 

Por io tanto, ia pérdida de calor a través de la ventana se reducirá en un 47%, 
en ei caso del encristalado doble, y en un 71%, en el caso del encristalado tri- 
ple, en relación con el encristalado de una sola hoja. Asimismo, en ei caso del 
encristalado de una soia hoja, la baja temperatura de la superfìcie ìnterior 
deì vidrio causará una incomodidad considerable en ios ocupantes debido a la 
pérdida excesiva de calor del cuerpo por radiación. Esta temperatura se eieva 
de 26.5°F, que está por debajo del punto de congelación, hasta 47.9°F, en e! 
caso del encristalado doble, y hasta 58.8°F, en el caso del encristalado triple. 


EJEMPLO 9-9 Factor U de una ventana de dobte batiente 

Determine ei factor U total para una ventana de doble batiente, hoja doble, 
marco de madera y con espaciadores metálìcos, y compare su resultado con el 
valor dado en la lista de la tabla 9-6. Las dimensiones totales de la ventana son 
1.80 m x 2.00 m y las dimensiones de cada encristalado son 1.72 m x 0.94 m 
(figura 9-41), 

SQLUCIÓN Se debe determinar el factor U total para una ventana de dobie ba- 
tiente y el resultado compararse con el valor dado en la tabla, 

Suposiciones 1 Existen condiciones estacionarias de operación. 2 La transfe- 
rencia de calor a través de ia ventana es unidimensional. 
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Propiedaáes En las tablas 9-4 y 9-6 se dan los factores U para las diversas 
seccìones de las ventanas, 

Anátisis Las áreas de la ventana, e! encristalado y ei marco son 

A vcnl[ina = Altura X Ancho “ (1.8 m)(2 + 0 m) — 3.60 m 2 


Atncrìstóiadc = 2 X (Aìtnra X Ancho) = 2(1,72 m)(0 + 94 m) = 3.23 m 2 

^fnarco ” ^ventana “ "^encrìslalado “ 3.60 ~ 3.23 = 0.37 111“ 

La regìón del borde del vidrio consta de una banda de 6.5 cm de ancho airede- 
dor del perímetro de los encrístalados y se determìna que 3as áreas de las sec- 
ciones del centro y del borde del encrístalado son 

A^ Uo = 2 X (Altura X Ancho) = 2(1.72 - 0.13 m)(0.94 - 0.13 m) = 2.58 m 2 
^bordt ^eticrìslaladí) ^ceniTO — 3.23 “ 2.58 — 0.65 m" 

Basándose en la tabía 9-4 1 se determina que el factor U para !a seccìón del 
marco es U mmí} = 2.8 W/m 2 * °C. A partir de la tabfa 9-6 (quinto renglón, se- 
gunda y tercera columnas) se determina que fos factores U para tas secciones 
del centro y del borde son U centro = 3.24 W/m 2 * °C y U^ = 3.71 W/m 2 - °C. 
Entonces el factor total de toda la ventana queda 

^vemana (^ceniro Á cen u 0 “1“ t/bonie + U m;irco A mafeo )/A ventana 

= (3.24 X 2,58 + 3.71 X 0.65 + 2.8 X 0 37)/3.60 
= 3.28 W/m 2 * °C 

El factor U total que se da en la lista de fa tabla 9-6 para el tipo especifica- 
do de ventana es 3.20 W/m 2 - °C P el cual e$ suficíentemenfe cercano al que 
acaba de obtenerse. 


RESUMEN 


En este capftulo hemos considerado la transferencia de calor 
por convección natural , en la que cualquier movimiento de! 
fluído ocurre por medios naturales, como la flotación, E1 coefi- 
cìente de expansìón volumétrica de una sustancia representa la 
vanacíón de la densidad de esa sustancia con la temperatura a 
presión constante, y para un gas ideal se expresa como — 
1/7, en donde 7es latemperatura absolutaenKoR, 

El régimen de flujo en la convección natural lo gobierna un 
número adimensional Ilamado número de Grashofi el cual re- 
presenta la razón entre la fuerza de empuje y la fuerza viscosa 
que actuan sobre el fluìdo y se expresa como 


Gr t = 


gp(T s - T„)L* 


hLJk , en la convección natoral se expresan en términos del 
número de Rayleigh defìnido como 


Ra t = Gr t Pr = 


gm - W „ 
-3- Pr 


En la tabia 9-1 se dan relaciones del número de Nusselt para 
varías superfìcies. Todas las propiedades del fluido se evalúan 
a la temperatura de película de 7) = 1(7^ + 7 M ). La superficie 
exterior de un cilindro vertical se puede tratar como una placa 
verticai cuando los efectos de ia curvatura son despreciables. 
La longitud característica para una superficie horizontal es 
L c — AJp s en donde A s es el área superficial y p es el perímetro. 

E1 número de Nusselt para placas paraíelas verticales isotér- 
micas, con espacìamiento S y altura L y se expresa como 


en donde L i: es la iongìtuá característìca, la cual es la altura L 
para una placa vertical y el diámetro D para un cílindro horb 
zontaf Las correlaciones para el número de Nusselt, Nu = 



576 

_(Ra s SÍLf 


2.873 1~°- 5 

(Ra s S/L)<* 5 J 
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EI espaciamtento óptimo enlre las aletas para un sumidero ver- 
tical de calor y el número de Nusselt para aletas espaeiadas de 
manera óptima son 

( ci/\02S / hSfot 

rTJ =2.714^yNu = Y= 1-307 

En un recinto cerrado rectanguìar horizontal con Ja placa 
más caliente arriba, la transferencia de calor es por conducción 
pura y Nu = L Cuando la piaca más caliente está abajo, el 
número de Nusse.lt es 

N, - i+i 4 , -^]* + [^- , r Ra ‘ <i °‘ 

La notación [ ] + indica que si la cantidad entre corchetes es ne- 
gativa, debe ìgualarse a cero. Para recintos cerrados rectangu- 
lares vertìcales, el número de Nusselt se puede determinar a 
partir de 


en donde 

y 

[ìn (DJDj)] A 
dl 4- 5 

Para un espacìo cerrado esférico la razón de ia transferencia de 
calor a través del espacio entre las esferas por eonvección natu- 
ral se expresa como 

Q = Kfir (—) (T, - TJ 

en donde 


Nu = 0.181 


{ Pr „ V» 

\0.2 + Pr Ra J 


1<H/Ĺ<2 


cualquíer número 
de Prandil 

Ra L Pr/(0.2 4 Pr) > 10 3 


k °‘ 74 (o. 861 + Pr) 
Ĺ r = (D 0 - Dj)/2 


Nu 


-°Mì 


Pr 


0.2 4 Pr 



2 < HIL < 10 
cualquier número 
de Prandtl 

R% < I0 10 


Para proporciones dimensionaíes mayores que 10 T deben usarse 
las ecuaciones 9-54 y 9-55. Para recintos cerrados inclinados, 
deben usarse las ecuaciones 9-48 a 9-51. 

Para cilindros hońzontaies concéntricos la razón de la trans- 
ferencia de calor a través del espacio anular entrc ellos por con- 
vección naturaL por unidad de longitud, es 


Q = 


2-n-^f 
ln (D 0 ÍDj) 


(T, - T„) 




4 

( AA ) W a + £>; 7 ' 5 ) 5 


La cantidad kNu se llama conductmdad térmica efectiva del es- 
pacio cerrado. ya que un íluido en un espacio de ese tipo se 
comporta como uno inmóvil cuya conductividad térmica es 
&Nu, como resultado de las corrientes de convección. Las pro- 
piedades del fluido se evalúan a la temperatura promedio de (T, 

+ Tjn. 

Para un fluido dado, el parámetro Gr/Re 2 representa la impor- 
tancta de la convección natural con relación a ia convección for- 
zada. La convección natural es despreciable cuando Gr/Re 2 < 
0.1, laforzada es despreciable cuando Gr/Re 2 > 10 y ningima 
de las dos es despredable cuando 0.1 < Gr/Re 2 <10, 
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PROBLEMAS* 


Mecanísmo físico de la convección natural 

9-1C t.Q ué es convección natural? ^En qué se diferencia de 
la conveeción forzada? ^Qué fuerza causa las corrientes de 
convección natural? 

9-2C ^En cuál modo de transferencia de calor suele ser más 
alto el coeficiente de transferencia de calor por convección, en 
la convección natural o en la forzada? ^Por qué? 

9-3C Considere un huevo cocido caliente en una nave espa- 
cial que en toíio momento está Ilena con aire a la presión y tem- 
peratura atmosféricas. ^El huevo se enfriará más rápida o más 
lentamente cuando está en la nave espacial que cuando está so- 
bre la Tierra? Explique. 

9-4C òQ ue e s la fuerza de flotabilidad? Compare la magnitud 
relativa de la fuerza de flotabilidad que actúa sobrc un cuerpo 
sumergido en estos medios: a) aire, b) agua, c) mercurio y d) 
una cámara al vacío. 

9-5C ^Cuándo se hundirá más cl casco de un barco en el 
agua: cuándo está navegando en agua dulce o en agua de mar? 
^Por qué? 

9-6C Una persona se pesa sobre una balanza de resorte a 
prueba de agua que está colocada en el fondo de una alberca de 
1 m de profundidad. ^La persona pesará más o menos en el 
agua? ^Por qué? 

9-7C Considere dos fluidos, uno con un coeficiente grande 
de expansión volumétrica y el otro con uno pequeno. ^En cuál 
de los dos fluidos una superficie caliente iniciará corrientcs 
más fuertes de convección natural? ^Por qué? Suponga que la 
viscosidad de los fluidos es la misma. 

9-8C Considere un fluido cuyo volumen no cambia con la 
temperatura, a presión constante. ^Qué puede decir el lector 
acerca de la transferencia de calor por convección natural en 
este medio? 

9-9C i,Qué representan las líneas en una fotografía obtcnida 
con un interferómetro? ò Qué representan las líncas que apare- 
cen más cercanas entre sf en la misma fotografía? 

9-10C Ffsicamente <,qué representa el número de Grashof? 
^Cuál es la diferencia entre el número de Grashof y el de Rey- 
nolds? 

9-11 Demuestre que el coeficiente de expansión volumétrica 
de un gas ideal es )3 = 1/7, en donde 7 es la temperatura abso- 
Iuta. 

Convección natural sobre superficies 

9-12C <,Cuál es la diferencia entre el número de Rayleigh y 
el de Grashof? 

9-I3C ^En quc condiciones se puede tratar la superficie ex- 
terior de un cilindro vertical como una placa vertical en los cál- 
culos de convección nalural ? 

9-14C í.Una placa caliente horizontal cuyo lado posterior es- 
tá aislado se enfriará con mayor o con menor rapidez cuando su 
superficie caliente está hacia abajo en lugar de hacia arriba? 


9-15C Considere la convección natural laminar desde una 
placa caliente vertical. ^EI ilujo de calor será más alto en la 
parte superior o en la iníerior de la placa? ^Por qué? 

9-16 Considere una placa delgada horizontal de 16 cm de 
hirgo y 20 cm de ancho suspendida en aire que se encuentra a 
20°C. La placa está equipada con elementos eléctricos de ca- 
lentamiento con una capacidad nominal de 20 W. En este ins- 
tante sc encienden los elementos eléctricos y la temperatura de 
la placa se eleva. Determine la temperatura de la placa cuando 
se alcanzan las condiciones estacionarias de operación. La 
placa tiene una emisividad de 0.90 y Ias superilcies circun- 
dantes se encuentran a 17°C. 

Aire 

r x =20°C 
L= 16cm 


\ 

Alambre eléctrico 

FIGURA P9-16 

9-17 Se liberan a la atmósfera gases de combustión de un in- 
cinerador. usando una chimenea que tiene 0.6 m de diámetro y 
10.0 m de alto. La superficie exterior de la chimenea se en- 
cuentra a 40°C y el aire circundante está a 10°C. Determine la 
razón de la transferencia de calor desde la chimenea si se 
supone que a) no hay viento y b) la chimenea está expuesla a 
vientos de 20 km/h. 

9-18 Se disipa la energía térmica generada por Ia resistencia 
eléctrica de un cable desnudo de 5 mm de diámetro y 4 m de 
largo hacia el aire circundante que se encuentra a 20°C. Se 
mide la caída de tensión de uno a otro extremo del cable y la 
corriente eléctrica que pasa por él. en operación estacionaria, 
como 60 V y 1.5 A, respectivamente. Si se descarta la ra- 
diación, estime la temperatura de la superficie del cable. 

9-19 Una sección de 10 m de largo de un tubo horizontal de 
agua caliente de 6 cm de diámetro pasa a través de un cuarto 
grande cuya temperatura es de 27°C. Si la temperatura y la 
emisividad de la superficie exterior del tubo son de 73°C y 0.8, 
respectivamente, determine la razón de la pérdida de calordes- 
de el tubo por a) convección natural y b) radiación. 

9-20 Considerc un U*ansistor de potencia, montado en una pa- 
red, que disipa 0.18 W de potencia en un medio ambiente a 
35°C. E1 transistor tiene 0.45 cm de largo y un diámetro de 0.4 
cm. La emisividad de la supertìcie exterior del transistor es de 
0.1 y la temperatura promedio de las superficies circundantes es 


*Los problemas designados por una "C" son preguntas de concepto 
y se alienta a los estudiantes a darles respuesta a todos. Los 
designados por una T están en unidades inglesas y los usuarios 
del Sl pueden ignorarlos, Los problemas con un ìcono de EES-CD, 

, se resuelven mediante el EES y las soluciones completas, junto 
con estudios paramétricos, se incluyen en el CD que acompafia a 
este texto. Los problemas con un icono de computadora-EES, 3, 
son de naturaleza detallada y se pretende que se resuelvan con una 
computadora, de preferencia mediante el software EES que 
acompafia a este texto. 
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de 25°C. Deseartando cualquíer transferencia de ealor clesde la 
superficìe base, determine la temperatura superfieiaí del transis- 
lor, Use las propiedades del aire a I0O°C. Respuesta? 133°C 


35°C 


Tmnsìstor 
de pOtcncia 
0,18 W 
e = 0J 


—-0.45 cm 


FIGURA P9-20 


V-21 fiZjM Vtielva a considerar el problema 9-20. Mediante el 
software EES (o cualquier otro semejante), inves- 
tigue eì efecto de la temperatura ambiente sobre la temperatura 
supcrficial del transistor. Suponga que la temperatura del medio 
ambiente varía de 10 P C hasta 40 tí C y suponga que las superfi- 
cies circundantes eslán 10 D C más frías que ese medio ambiente* 
Trace la gráfica de la temperatura superficial del transistor con- 
tra la temperatura del medio ambientc y discuta los resultados* 

9-221 Considere una placa cuadrada delgada de 2 ft X 2 ft en 
un euarto a 75°F. Uno de los lados de la placa se mantìene a una 
temperatura dc 130°F T en lauto que el otro lado está aislado. De- 
termine la razón de la transferencia de calor por convección ua- 
tural desde la placa, si esta úkima se encuentra a) verricaf b) 
horízontal con la superflcie caliente hacia arrìba y c) horizontai 
eon la superficie caliente hacía abajo. 

9-231 Vuelva a considerar el problema 9-221. Mediante 

■gSg el software EES (o cualquier otro semejante), tra- 
ce la gráfica de la razón de la transferencia de calor por convec- 
cíón natural, para diferentes orientaciones de la placa en funeión 
de su temperatura conforme ésta varía de 80°F hasta 180°R y 
discuta los resultados. 

9-24 Un caleniador cilmdrico de resistencia de 300 W tiene 
Ì .75 m de largo y 0.5 cm de diámetro. E1 alambre de resistencia 
está colocado horizontalmente en un íluido a 20°C. Determine 
la temperatura de la supcrficie exterior de dicho alambre, en 
operación estacìonaria, si el fluido es a) aire y b) agua. Ignore 
cualquier transferencia de calor por radiación. Use las pmpieda- 
des a 500°C para el aire, y 40°C para el agua. 

9-25 Está hirviendo agua en una caceroia de 12 cm de profun- 
didad con un diámetro exterior de 25 cm, que está colocada so- 
bre la parte superior de una estufa. E1 aire ambiente y las 
superficies circundantes están a una temperatura de 25°C y la 
emisividad de la superficíe exterior de la cacerola es 0.S0. Su- 
poniendo que toda la cacerola está a una temperatura promedio 
de 98°C, determine la razón de la pérdída de calor desde la su- 
perficie lateral cilíndrìca de la misma hacia los alrededores por 
a) convección natural y b) radiacióu. c) $i el agua está hirvien- 
do a razón de ! .5 kg/h a I00 tí C, determine la razdn entre calor 
perdido desde la superfìcie lateraì de la cacerola y el perdído 
por la evaporacíón del agua. E1 calor de vaporización del agua a 
100°C es de 2 257 kJTkg. Respuestas: 46.2 W> 47.3 % 0.099 


Vapor 
1.5 kg/h 

25 Q C 



9-26 Repiia el problema 9-25 para una caeerola cuya superfì- 
cie exterior está pulida y tiene una emisividad de 0.! + 

9-27 En una planta que fabrica pinturas enlatadas en aerosol 
las latas se prueban en relación con !a temperatura en bańos de 
agua a 55°C, anies de ser embarcadas, para garanúzar que so- 
portarán temperaturas hasta de 55°C durante ei transporte y al- 
macenamiento en anaqueles. Las latas, moviéndose sobre un 
transportador, entrau en el baiìo abierto de agua caliente, el cual 
tiene 0,5 m de profundidad, ! m de ancho y 3.5 m de largo, y se 
mueven con lentitud en esa agua hacia el otro extremo. Algunas 
de las latas fallan en la prueba y explotan en el baho de agua. E1 
recipìente de agua está hecho de lámina metálica y todo él se 
encuentra más o menos a la mistna temperatura que el agua ca- 
liente. La emisividad de la superfìcie exterior del recipìente es 
de 0.7. Si la temperatura del aire y las superficies circundantes 
es de 20°C, determine la razón de ]a pérdída de calor desde las 
cuatro superficies laterales del recipiente (descarte ìa superficie 
superior, la cual está abierta). 

E1 agua se caJienta eléctricamente mediante calentadores de 
resistencia y el costo de la electricidad es de 0.085 dólar/kWh. 
Si la planta opera 24 h al día, los 365 días dd aho y, por consí- 
guiente, 8760 h al aho, determine el costo anuai dc las pérdidas 
de calor desde el recipìente para esta instalación. 


Lara 



FEGURA P9-27 

9-28 Vuelva a considerar el problema 9-27 t Con e! fm de re- 
ducir el costo de calentamiento del agua se propone aislar las 
superficics laterales y el fondo del recipiente con fibra de vìdrio 
(k - 0.035 W/m °C) de 5 cm de espesor y forrar el aislamien- 
to con hoja de aluminio (e — 0.1) para mininuzar ìa pérdida de 
calor por radiación. Se obtiene una estimación de un contratista 
local especializado en aíslamiento quien propone realizarel tra- 
bajo de aíslamiento por 350 dólares, incluyendo material y 
mano de obra. ^Àpoyaría el lector esta propuesla? ^Cuánto 
tiempo tardarìa el aisiamiento en pagarse con base en la energía 
que ahorra? 

9-29 Considere un tablero de circuìto impreso (FCB) que tiene 
componeutes electrónicos sobre uno de sus Iados, El tablero se 
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coìoca en un cuarto a 20°C + La pérdida de calor desde la super- 
ficie posterior del tablero es despreciable. Si el tablero de círcui- 
to está disipaudo 8 Wde poteucia, eu operaciou estacionarja T 
determiue la temperatura promedio de la superficie caliente del 
mismo, suponieudo que está à) vertical, b) horizontal cou la su- 
perfìcíe calieute hacia arriba y c ) horìzontaJ con la superfície ca- 
líente hacia abajo, Tome la emisividad de la superficie del 
tablero como 0.8 y suponga que !as superficies circundantes es- 
tán a la misma temperatura que la del aire en el cuarto. 

Respuestas: a) 46.6°C H b) 42.6 D C t c) 50,7 S C 



9-30 Vueíva a considerar el problema 9-29. Mediante el 

software EHS (o cualquier otro semejante), iuves- 
tigue Los efectos de la temperatura ambiente y de la emisividad 
deì tablero sobre la temperatura de La superficíe caiiente de este 
uhimo, para diferentes orieutacioues del mismo. Suponga que la 
tcmpcratura ambienLe varfa de 5 Q C hasta 35°C y ia emisividad 
de 0.1 hasta 1.0. Trace gráfìcas de La temperatura de la superfi- 
eie calieute, para diferentes orientaciones del lablero, como fun- 
ciones de La temperatura ambiente y de ía emistvidad. y discuta 
Los resultados. 

9-31 /TK Un fabricante produce plaeas de absorcíón que tie- 
nen un lamaho de 1.2mX O.S m, para que se usen 
en colectores solares. E1 lado posterìor de la placa está ìtitensa- 
mente aìslado, en tanto que su superficie frotital está recubierta 
con cromo negro, el cual tíene una absortividad de 0.87 para la 
radiación solar y ima emisividad de 0.09. Considere una placa 
de ese típo colocada horizontalmente en el exterìor, en aire es- 
tático a 25 °C. La radiadón solar incide sobre la placa a razón de 
700 W/m 2 . Tomando la tempcratura efectiva del cìelo como de 
I0°C detennine la temperatura de equilibrio de la placa de ab- 

Radiación solar 
7fXí W/m 2 

\ \ \ \ \ \ \ 

Placa de absorcíún 
X « s =0,87 
/ e = 0.09 


• W77Z^77^777P77P7^77m7/ 

ÀLslamiento 

FIGURA P9-31 


sorción. ^Cuál sena la respuesla del lector si Ja placa estuviera 
hecha de aluminio común que tiene una absonivídad solar de 
0.28 y una emisividad de 0.07? 

9-32 Repita el problema 9-31 para una placa de aluminio pin- 
tada de negro mate (absortivídad solar de 0.98 y emisividad de 
0.98) y tambìén para una placa piniada de blanco (absortividad 
solar de 0.26 y emisivídad de 0.90). 

9-33 E1 siguiente experimento se Ueva a cabo para determinar 
el coeficiente de transferencia de calor por convección natural 
para un cilindro horizontal que tiene 80 cm de largo y 2 cm de 
diámetro. Se coloca un calentador de resistencia de 80 cm dc 
largo a lo iargo de La línea central del cilindro y se pulen sus su- 
perficies para minimizar el efecto de radiación. Las dos superft- 
cies laterales cìrcuLares del cìlindro estáti bien aisladas. Se 
endende el calentador de resistencia y se mantiene constante ía 
disipación de potencia a 60 W. SÌ se mide que la temperatura su- 
perftcial del cilìndro es de 120 tí C en el aire ambiente a 20X. 
cuando se alcanza la operacíón estacíonaria, determine el coefí- 
ciente de transferencia de calor por convecctón naturaì, Si la 
emistvidad de la superfìcie exterior del cílìndro es de Ori y es 
aceptable un error de ^piensa el lector que necesitamos ha- 
cer alguna conección por cl efecto de radiación? Suponga que 
las superficies circundantes también cstán a 20°C. 

120°C 



FIGURA P9-33 


9-34 Con frecuencia, los íluidos espesos como el asfaho y las 
ceras, y los tubos en Los cuales fluyen se calienian con el fin dc 
reducir La viscosidad de aquellos y, de este modo t abatir ìos cos- 
tos de bombeo. Considere el flujo de un fluído de ese tipo por 
un tubo de 100 m de largo, con diámetro exteríor de 30 cm T en 
aire ambiente estático a 0°C. E! tubo se calienta eléctricamente 
y un termostato mantiene constante la temperatura de la super- 
ficie exterior deì tubo a 25 q C. La emismdad de la superficie ex- 
terior del tubo es de 0.8 y !a temperatura efectiva del cielo es de 


T cido = -30 a C 



FIGURA P9-34 
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—30°C- Derermine la potencia nominal del calentador de resis- 
tencia eléctrìca, en kW, que se necesita usar. Àsimismo, deter- 
mine el costo de ía electricidad asociado con el calentamíento 
del tubo durante un perìodo de 10 h, en las condiciones antes 
dadas, sí el precio de esa electricidad es de 0.09 dólar/kWh. 

Respuastes: 29.1 kW. 26.2 dòlares 

9-35 Vuelva a considerar el problema 9-34. Para reducir el 
costo de caícntamiento del tubo, se propone aislarlo con í'ibra de 
vidrio (k = 0.035 W/m« °C) sufícientemente gmcso, envuelto 
con hoja de alumíiuo (e — 0.1), con el fìn de reducir las pérdi* 
das de calor en un B5%. Suponiendo que Ja temperatura del tu- 
bo se mantiene constante a 25°C determine el espesor del 
aislamienio que se necesita usan ^Cuánto dinero ahorrará eì ais- 
lamiento durante este periodo de 10 h? 

Respuestes: 1.3 cm, 22.3 dúlares 

9-361 Considere un horno industriai que se asemeja a un re- 
einto cerrado cilfndrico horizontal de 13 ft de iargo y 8 ft de diá- 
metro, cuyas superftcies de los extremos están bien aisladas. En 
el homo se quema gas natural a razón de 48 iherms/h. La efí- 
ciencia de la combustión del homo es de 82% (es decir, 18% de 
Ìa energfa química del combustible se pierde a través de los ga- 
ses de combustión que salen del horno a una temperatura eleva- 
daj. Si la pérdida de calor desde las superficies exteriores del 
homo, por convección natural y por radiación, no debe ser ma- 
yor a 1 % del calor generado en el interior. detemiine la tempe- 
ratura superfícíal más elevada admisible del propio horno. 
Suponga que la teniperatura del aire ambiente y la superficial de 
la pared del cuarto son de 75 Ù F y tomc la emisìvídad de la su- 
perficie exterior del homo como 0.85. Si el costo dd gas natu- 
ral es de 1.15 dólar/therm y el horno opera 2 800 h al aho, 
determine el costo anual de esta pérdida de calor para la planta. 



FIGURA P9-36I 


Cuarto 
25 Q C 


2 m 

5°C 


Pared 


Vidrio 


—5°C 


FIGURA P9-37 


9-38 Un alambre eléctrico de 3 mm de djámetro y 12 m de 
largo está firraemente envuelto con una cubiena de plástico de 
í ,5 mni de gmeso cuya conductividad termica y emisividad son 
k = 0.20 W/m - °C y e = 0.9. Las mediciones eléctricas ìndican 
que por el alambre pasa una corriente de 10 A y existe una caí- 
da de tensión de 7 V a lo largo del mismo. Si el alambre aislado 
se expone a aire atmosférico en calma af, = 30°C, determine 
Ja temperatnra en la ínterfase del alambre y la cubierta de plás- 
Lico, en operación estacionaria. Considere que las superficies 
ciromdantes están más o menos a la misrna temperatura que el 
aire. 


9-39 Durante una vísita a una planta en la que se fabrica lámi- 
na de plástico se observó que una sección de 60 m de largo de 
un tubo de vapor de agua, con diametro nominal de 2 in (dìáme- 
tro exterior de 6.03 cm), se extendía de imo de los extremos de 
la planta hasta el otro sin aisìamienio sobre éL Las medicíones 
de temperatura en varios ìugares revelaron que la teinperatura 
promedio de las superfícies expuestas del tubo era de 170°C, 
en tanto que la temperatura del aire cìrcundante era de 20°C. La 
superfìcie exterior del tubo se veía que estaba oxidada y su 
emisívidad se puede tomar como 0.7. Tomando la temperatu- 
ra de las superficies circundantes también como de 20 Q C, 
determine la razón de )a pérdida de calor desde el tubo de vapor 
E1 vapor se genera con un horno en el que se quema gas que 
tiene una efìciencia de 78% y la planta paga 1.10 dólai - por 
Lherm (I thenn = 105 500 kJ) de gas natural La planta opera 24 
h al día, durante los 365 días dcl ano y, por consiguiente. 8 760 
h al afio. Dctermine el costo anua! de las pérdìdas de calor des- 
de el tubo de vapor de agua para esta instalación. 


9-37 Considere una ventana de vidrio de 1.2 m de alto y 2 m 
de ancho con un espesor de 6 mm t conduetividad ténnica k — 
0,78 W/m ■ °C y emisividad s = 0,9. E1 cuarto y las paredes que 
están enfrente de la ventana se mantienen a 25 & C y se mide que la 
temperatura promedio de la superficie interior de ésta es de 5 u C t 
Si la temperatura en el exterior es de — 5°C* determìne a) el coe- 
ficiente de transferencia de calor por convección sobre la super- 
ficie ínterìor de la ventana, h) la razdn de la transferencia total 
de ealor a través de ésta y c) el coefìciente combinado de trans- 
ferencía de calor por convección natural y radiación sobre la su- 
perficie exterior de la misma. En este caso, ^resulta razonablc 
despreciar la resistencia térmica del vidrio? 


I70 Q C 
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V'40 Vuelvá a considerar el problema 9-39. Usando d 

ÈgSÌ software EES (o cualquier otro semejante), inves- 
tìgue d efecto de la tempcratura dd tubo de vapor dc agua so- 
bre la razón de la perdida de calor desde el mísmo y el coslo anual 
de esta pérdida, Suponga quc la temperatura superficial varía dc 
I00°C hasta 200°C. Trace las gráfìeas de la razón de la pérdida 
de calor y dd coslo anual en función de la lemperatura snperfi- 
cial y discuta los resultados. 

V-4I Vuelva a consíderar el problema 9-39. Para reducir las 
pérdidas dc calor se propone aisìard tubo de vaporcon fibra de 
vidrio (k = 0.03 S W/m ■ °C) de 5 cm de espcsor y envolverío 
con hoja de aJuminio (e = 0.1) con d fin de mimmìzar las pér- 
didas por radíación. Asimismo, se obtiene una estimación dc un 
contratista locaj espcciaiizado en aislamiento quien propone 
realizar el trabajo de aislamìento por 750 dóiares, incluyendo 
material y mano de obra, ^Ápoyaría el lector esta propuesta? 
^Cuánto tiempo lardaría eì aislamiento en pagarse con base en 
la energía que ahorra? Suponga que la temperatura del tubo de 
vapur se mantíene constante a 170°C. 

9 42 Un tablero de circuito de 50 cm X 50 cm que contìene 
121 chips cuadrados sobre uno de sus lados se va a enfríar por 
convección natural y radiación combinadas, momándolo sobre 
una superílcie vertícal en un cuarto a 25°C. Cada chip disipa 
0.18 W de potencia y la emisividad de sus supcrficies es 0.7. 
Suponiendo que la transferencia de calordcsde cl lado posterior 
del lablero es despreciable y que la temperatura de las superfi- 
cies cireundantes es ìa misma que la del aire del euano, deter- 
mine la temperatura superficial de los chips. 

Respu&ste: 36.2X 

9-43 Repita el problema 9-42 suponiendo que cl tabíero de 
circuito cstá en posición horìzontal con a) los chips haeia arríba 
y b ) los ehips hacia abajo. 

944 Las superficìes laterales de un horno industriai 

ífì' cúbíco de 2 m de alto en el que se qnema gas na- 
tural no están aisladas y se mìde quc la ternperatura en la super- 
ficìe exterior de esta seccidn es de 110°C. La temperatura de la 
sala dcl horno, incluyendo sus superficies, es de 300°C y ía 
emistvidad de la superfìcie exterior de dieho horno es 0.7. Se 
propone que csta sección de la pared del homo se aísle con lana 
de vidrío (k — 0.038 W/m ■ °C) envuelto por una lámína reflec- 
tora (e = 0.2), con cl íln dc reducir la pérdida de calor en 90%. 


I Gases 
CEilienles 



FI6URA P9-44 


Suponicndo que la temperatura de la superficie exterior de la 
seceión metálica todavía permanece a alrededor de 110°C t de- 
termine el espesor dcl aíslamiento que es nccesario usar. 

E1 horno opera en forma continua durante todo el aho y liene 
una eficieneia de 78%. Ei preeío del gas naturaJ es de 0.55 dó- 
lar por therm (1 Lherm = 105 500 kJ de contenido de energfa), 
Si d costo de la inslalación del aislamiento costara 550 dólares 
en materiales y mano dc obra, determine cuánto tiempo tardai á 
cl aislamiento en pagarse con base en la energía que ahorra. 

9-45 Un tanque cilíndrico de propano, de 1.5 m de diámetro y 
5 m de largo está Oeno iniciaímente con propano líquido, cuya 
densidad es de 581 kg/nrí. Eì tanque se expone al aire ambiente 
a 25°C en condieìones atmosféricas en calma. La superficie ex- 
terior del lanque está pulida, de modo que !a transferencia de 
calor por radiación es desfpréoiable. Áhora se desarrolla una 
grieta en la parte superíor del tanque y la presión en el interior 
eae hasta 1 atm t al rmsmo tiempo que la temperatura cae hasta 
-42°C, que es ìa lemperatura de ebullición del propano a 
ì atm + E1 calor de vaporización del propano a 1 atm es de 425 
kJ/kg. E1 propano se vaporiza con lentitud como resultado de la 
transferencia de calor del aire ambiente hacia el tanque y el va- 
por correspondiente se escapa de éste a ™42°C, a través de la 
griem. Suponíendo que, en todo momemo, el tanque de propa- 
no se encuenlra aproximadamente a la mísma teniperatura que 
la del propano que está en su íiiteríor, determine cuánto tiernpo 
tardará dicho tanque eu vacìarse sí no está aislado. 

Vapor 

25 D C d e P^vpano 



FI6URA P9-45 


9461 Una persona promedio genera calor a razón de 240 
Btu/h mienlras está en reposo en un cuarlo a 70°F. Suponiendo 
que la cuarta parte de este calor se pierde por la eabeza y toman- 
do la emisivídad de la pìel como 0.9 T determine la temperatura 
superfieial de la cabeza cuando no está cubierta, La cabeza se 
puede considerar como una esfera de 12 cm de diámetro y se 
puede suponer que las superficìes imeriores deí cuarto están a la 
misma temperatura que la ambiente. 

9-47 Un foco incandescente es un aparalo barato pero muy 
ìneficiente que eonvierte la energfa eléctrica en luz. Transforma 
alrededor de 10% de la energía clcctrica que consume en Ìuz, 
mientras que convierte ei 90% restante en calor. E) bulbo de vi- 
drio de la lámpara se calienla con mucha rapidez, como resulta- 
do de absorber todo ese calor y dísiparlo hada los alrededores 
por convección v radìación. Considere un foco de 60 W, de 8 
cm de díámetro, en un cuaito a 25 °C. La emisivìdad del vidrío 
es de 0.9. Suponiendo que 10% de la encrgfa pasa a través del 
bulbo de vidrio como luz, con absorcíón dcspreciable, y que el 
resto dc elía cs absorbìda y dísipada por el propio bulbo por 
convección natural y radiacióm determine la temperatura de 
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equilibrìo de dicho bulbo de vidrio, Suponga que Jas superfieies 
ínterìores del cuarto se encuentran a la lemperaiura ambiente. 

Respuesta: 169°C 



W 


FIGURA P9-47 


9-48 Un tanque cilíndrieo de agua caliente de 40 cm de diá- 
metro y 110 cm de alto esíá ubìcado en eì cuarto de bano de una 
casa mantenida a 2G°C Se mide que la temperatura superfjcial 
del tanque es de 44°C y su emisividad es de 0.4. Suponiendo 
que la temperatura de las superfícies circundantes también es de 
20°C, determine la razón de la pérdida de calor desde todas las 
superfícies del tanque por convección natural y radiación. 

9-49 Un recipicnte reciangular de 28 cm de alto, 18 cm de lar- 
go y 18 cm de ancho suspendido en un cuarto a 24°C está lleno 
inicialmente con agua fría a 2°C. Se observa que la temperatura 
superficial del recipienie es casi la misma que la de! agua que se 
encuentra en su interíor. La emisividad dc la supeiilcie del reci- 
piente es de 0.6 y la temperatura de las superfìcies circundantes 
es más o menos la misma que la del aire. Determìne ia tempera- 
tura del agua en el recipiente después de 3 h y 3a razón promedio 
de transferencía de calor hacia ella. Suponga que ei coeficiente de 
transferencìa de calor sobre las superfìcíes superior e inferìor es 
eí mismo que el de las superfìcies laterales. 

9-50 C* Vuelva a considerar el problema 9-49. Mediante el 
soítv are EES (o cualquier oiro semejante), trace la 
gráfíca de la temperaturo del agua en el recipiente en función 
del tiempo de calentamiento, conforme este varìa de 30 min 
hasta 10 h, y díscuta los resuìtados. 

9-51 Se va a calentar un cuarto por medio de una estufa en Ja 
que se quema carbón mineraJ, la cuaJ es una cavidad cilíndrica 
con un diámetro exterìor de 32 cm y una altura de 70 cm + Se es- 
tima que la razòn de la pérdida de calor desde eì cuarto es de 1.5 
kW euando la lemperatura del aire en el mismo se mantiene cons- 
lante a 24 Ù C. La emisividad de la superfìcie de ìa estufa es de 
0.85 y la temperatura promedio de las superfjcíes de las paredes 
circundantcs es de I4°C. Determiue la temperatura superficial de 
la estufa. Desprecie la transferencia desde la superfieíe de abajo 
y tome el coeficiente de transferencia de calor en la superficie 
superior como el mismo que el de la supcrficie lateral. 

E1 valor calorífico dd carbòn mineral cs de 30000 kJ/kg y la 
eficiencia de la combustión es de 65%. Determine la cantidad 
de carbón que se quema en un día si la estufa opera 14 h al día, 

9-52 Se debe calentar agua en un tanque de 40 L de J5°C has- 
la 40°C por medio de un caìentador esférico de 6 cm de diáme- 
tro cuya temperatura superfíciaì se mantjene a 85 Q C + Determine 
cuánto tiempo debe mantenerse encendido el calentador. 


Conveceión natural desde superficies con aletas y PCB 

9-53C ^Por quéseusancon frecuencia superficies con aíetas 
en la práctica? ^Por qué estas superficies se conocen como su- 
midcros de calor en la indusíria electrónica? 

9-54C ^Por qué los sumideros de calor con aletas colocadas 
muy cercanas entre sí no son apropiados para la transferencia de 
calor por convección naturaf aun cuando incrementan más el 
área superficial de transferencia de calor? 

9-55C Considere un sumidero de calor con espaciajniento òp- 
limo de Jas aleias. Explique cómo resultará afectada la transfe- 
rencia de calor desde este sumidcro a) elimìnando alguuas de 
las aletas en él y b) duplicando el numera de aletas en él me- 
díante la reducciòn del espaciamiento entre éstas. En todo mo- 
mento el área base del sumidero de calor pennanece inalterada, 

9-56 Los sumideros de calor de aluminio de perfil reciangular 
son de uso comdn para enfriar componeutes electrònicos. Con- 
sidere un sumidero que se encuentra en el mercado, de 7.62 cm 
de largo y 9.68 cm de ancho, cuya sección transversal y dimen- 
siones son como se muesiran en la Jìgura P9-56. E1 sumidero de 
calor se orienta en e! sentido vertical y se usa para enfriar un 
transistor de potencia que puede disipar hasta 125 W de poten- 
cia. La superficie posterior del sumidero está aislada. Las super- 
ficies de dicho sumidero no están tratadas y, por tanto, tienen 
una emísividad baja (por debajo de 0J). Por lo tanto, se pnede 
despreciar la transferencia de calor por radiaeiòn desde él. Du- 
rame un experimcnto conducido en aire ambienle a 22°C, se mi- 
dió que la temperatura de la base del sumídero era de I20°C 
cuando la disipaciòn de potencia del transístor era de 15 W. Su- 
poniendo que todo el sumidero de calor se encuentra a la tempe- 
ratura de la base, determine el coeficiente promedio de trans- 
ferencia de calor por convección natural para este caso. 

Respuesia: 7.13 W/m 2 * °C 


3.17 cm 1.45 cm 
Transistor p—H 

LLLàaJULJI 


V 


Sumidero de calor 


1 52 cm 
0.48 cin 


9.6S cm 


FIGURA R9-56 


9-57 Vuelva a considerar el sumidero de calor del problema 
9-56. Para mejorar la vransferencia de calor se coloca un recubri- 
miento (una delgada placa metálica rectangular), cuya área su- 



FIGURA P9-57 
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perficial es igual al área de la base del sumidero, muy cerca de 
las puntas de las aletas. de tal modo que los espacios entre éstas 
se convierten en canales rectangulares. En este caso, se midió la 
temperatura de la base del sumidero como 108°C. Dado que el 
recubrimiento pierde calor hacia el aire ambiente desde ambos 
lados, delermine el coeficiente promedio de transferencia de ca- 
lor por convección natural en este caso con recubrimiento. (Para 
obtener detalles completos, véase Qengel y Zing.) 

9-581 Se debe enfriar una superficie vertical caliente de 6 in 
de ancho y 8 in de alto que está en aire a 78°F por medio de un 
sumidero de calor con aletas igualmente espaciadas de perfil 
rectangular. Las aletas tienen 0.08 in de espesor y 8 in de largo 
en la dirección vertical, y una altura de 1.2 in a partir de la base. 
Determine el espaciamiento óptimo de las aletas y la razón de la 
transferencia de calor por convección natural desde el sumide- 
ro, si la temperatura de la base es de 180°F. 

9-591 Vuelva a considerar el problema 9-581. Mediante 

fcflg e l software EES (o cualquier otro semejante), in- 
vestigue el efecto de la longitud de las aletas en la dirección ver- 
tical sobre la razón de transferencia de calor por convección 
natural. Suponga que la longilud de las aletas varía de 2 in hasta 
10 in. Ttace las gráficas del espaciamiento óptimo de las aletas 
y de la razón de transferencia de calor por convección en fun- 
ción de la longitud de las aletas, y discuta los resultados. 


9-60 Se debe enfriar una superlìcie vertical caliente de 15 cm 
de ancho y 18 cm de alto que está en aire a 25°C por medio de un 
sumidero de calor con aletas igualmente espaciadas de perfil rec- 
tangular. Las aletas tienen 0.1 cm de espesor y 18 cm de largo en 
la dirección vertical. Determine la altura óptima de las aletas y la 
razón de Ia transferencia de calor por convección natural desde el 
sumidero, si la temperatura de la base es de 85°C. 

E1 criterio para l a altura óptima de la aleta es dada en la lite- 
ratura por H = *\/'hA i .lpk. Tome la conductividad térmica del 
material de la aleta como 177 W/m • °C. 


Convección natural dentro de recintos cerrados 

9-61C Los compartimientos superior e inferior de un reci- 
piente bien aislado están separados por dos láminas paralelas de 
vidrio con un espacio de aire entre ellas. Uno dc los comparti- 
mientos se va a Uenar con un fiuido caliente y el otro con un 
fluido frío. Si se desea que la transferencia de calor entrc los dos 
compajtimientos sea mínima. ^,el lector recomendaría poner el 
fiuido caliente en el compartimiento superior o infcrior dcl reci- 
piente? ^Por qué? 

9-62C Alguien afirma que el espacio de aire en una ventana 
de hoja doble mejora la transferencia de calor desde una casa 
debido a las coirientes de convección natural que se presentan 
en el espacio de aire y recomienda que esa ventana de hoja do- 
ble se reemplace por una sola hoja de vidrio cuyo espesor sea 
igual a la suma de los espesorcs de los dos vidrios de la ventana 
de hoja doblc. para ahorrar cnergfa. ^Está de acuerdo el lector 
con esta afirmación? 

9-63C Considere una ventana de hoja doble que consta de dos 
láminas de vidrio separadas por un espacio de aire de 1 cm de 
ancho. Alguien sugiere insertar una delgada lámina de vinilo a 
la mitad de la distancia entre los dos vidrios para formar dos 
compartimientos de 0.5 cm de ancho en la ventana con el fin de 
reducir Ia transferencia de calor por convección natural a través 


de ella. Desde un punto de vista de la transferencia de calor, 
^estaría el lector en favor de esta idea para reducir las pérdidas 
de calor a través de la ventana? 

9-64C i,Qué representa la conductividad efectiva de un recin- 
to cerrado? <f,Cómo está relacionada la razón entre la conducti- 
vidad efcctiva y la conductividad térmica coti el número de 
Nusselt? 

9-65C Demuestre que la resistencia térmica de un recinto ce- 
rrado rectangular se puede expresar como R = L,J(Ak Nu), en 
donde k es la conductividad térmica dcl fluido en el recinto. 

9-66 Determine los factores U para la parte central de una 
ventana de vidrio de doble hoja y de una de triple hoja. Los coe- 
ficientes de transferencia de calor sobre las superficies interior 
y exterior son 6 y 25 W/m 2 • °C, respcctivamente. E1 espesor de 
la capa de aire es de 1.5 cm y se tiene dos de esas capas en una 
ventana de triple hoja. Se estima que el número de Nusselt a 
través de una capa de aire es 1.2. Tome la conductividad térmica 
del aire como 0.025 W/m • °C y desprecie la resistencia térmica de 
las láminas de vidrio. Asimismo, suponga que el efecto de la ra- 
diación a través del espacio de aire tiene la misma magnitud que 
el de la convección. 

Si se considera que alrededor de 70% de la transferencia to- 
tal de calor a través de una ventana se debe a la parte central de 
ventana, estime el porcentaje de disminución cn la transferencia 
total de calor cuando se usa la ventana de triple hoja en lugar de 
la de doble. 

9-67 Un recinto verlical de 1.5 m dc alto y 3.0 m de ancho 
consta de dos superficies separadas por un espacio de 0.4 m 
lleno dc aire a la presión atmosférica. Si las tempcraturas de las 
superficies a uno y otro lado del espacio de aire son 280 K y 
336 K, y las emisividades de ellas son 0.15 y 0.90, determine la 
fracción de calor transferido a través del recinto mediante ra- 
diación. 

Respuesta: 0.30 

9-681 Una ventana vertical de hoja doble, de 4 ft de alto y 6 ft 
de ancho consta de dos láminas de vidrio separadas por una bre- 
cha de aire de I in, a la presión atmosférica. Si se mide que las 
lemperaturas superficiales del vidrio de uno a otro lado de la bre- 
cha de aire son de 65°F y 40°F. determine la razón de la transfe- 
rencia de calor a través de la ventana por a) convección natural 
y b ) radiación. Asimismo, determine el valor R del aislamiento 
de esta ventana de tal modo que multiplicando el inverso de este 



FIGURA P9-68I 
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valor por d área superficiai y la diferencia de temperatura dé la 
razón total de ia transferencia de calor a través de ella, La emi- 
sividad efectiva para usarse en los cálculos referentes a la radia- 
ción entre dos placas paraleìas de vídrio se puede tomar como 
0,82. 

«>-691 ea Vuclva a considerar el problema 9-681, Mediante 
WÉM el software EES (o cualquier otro semejante), in- 
vestigue el efecto dcl espesor de la brecha de aire sobre las velo- 
cidades de la transferencia de calor por convección natural y por 
radiación, y sobre el valor R del aislamiento. Suponga que el es- 
pesor de la brecha de aire varía de 0,2 ìn hasta 2,0 im Trace las 
gráficas de ias razones de ìa transferencia de calor por convec- 
dón naiural y por radiación, y del valor R del aislamìento, en 
funciùn dei espesor de la brecha de aire y discuta los resultados. 


9«70 Dos esferas concéntricas de diámetros de 15 cm y 25 cm 
cstán separadas por aire a una presión de 1 atm. Las temperatu- 
ras superficiales de ias dos esferas que encierran el aire son 7, 
= 350 K y T 2 — 275 K, respectivamente, Determíne la razón de 
la transferencia de calor desde ia esfera ínterior hacìa la exterion 
poi convección natural. 


9-71 Vuelva a considerar el pvoblema 9-70. Usando el 

fl&i software EES (o cuaiquier otro semejante), trace la 
gráfíca de la razón de la transferencia de calor en función de la tem- 
peratura supertìcial caliente de la esfera conforme esa tempera- 
tura varía de 300 K hasta 500 K, y discuta los resultados. 


9-72 A menudo los colectores solares de piaca plana se incli- 
nan hacia el Sol para interceptar una mayor cantidad de radia- 
ción solar directa, El ángulo de inclinación con respecto a la 
horizontal también afecta la razón de la pérdida de calor desde 
el colector. Considere un colector solar dc L5 m de alto y 3 m 
de ancho que se inclina formando un ángulo 0 con respecto a la 
horízontal. El lado posterior de la placa de absorción está intensa- 
mente aislado. La placa y la cubierta dc vidrio, las cuales lienen 
un espacìo de 2.5 cm entre sf, sc mandenen a las temperaturas de 
S0°C y 4(LC, respectivamente. Determine la razón de la pérdida 
de calor desde la placa de absorción por convección naturaL para 
e = 0°, 30° y 90L 



9-73 Se construye un colector solar simple colocando un tubo 
de plástico transparente, de 5 cm de diámetro, alrededor dc una 
manguera para jardín cuyo diámetro exterior es de 1.6 cm. 
La manguera se pinta de negro con el tìn de maximizar la absor- 
cìón solar y se usan algunos anillos de plástico para mantener 
constante el espaciamiento entre la manguera y la cubìerta de 


plástico transparente. Durante un día claro se mide que ia tem- 
peratura de la manguera es de 65°C, en tanto que la del aire am- 
biente es de 26°C. Determine la razón de la pérdida de calor del 
agua que se encuentra en la manguera, por metro de loiigitud de 
ésta, por convección nalnral. Àsimismo, discuta de qué manera 
se puede mejorar el rendimiento de este coleclor solar. 

Respuesta: 8,2 W 


Radiadón 

soiar 


\\\ \ 26 ° c 


Tubo de plástico 
(ransparente 



J Espaciádor 

>ara jardín 
C 

FIGURA P9-73 


Manguera para jardín 
65 fe C 


9 - 74 m Vueiva a considerarel problema 9-73, Mediante el 
wÉm softw'are EES (o cualquier otro semejante), trace ia 
gráfíca de la razón de la pérdida de calor del agua por convección 
naturai en función de la temperatura del aire ambìente, confor- 
me ésta varia de 4°C hasta 40°C, y discuta los resultados. 

9-75 Una ventana vertical de hoja doble, de 1.3 m de aito y 
2.S m de ancho, consta de dos capas de vidrio separadas por una 
brecha de aire a la presión atmosférica de 2.2 cm, La ternpera- 
tura del cuarto es de 2ó°C, en tanto que la del vìdrio interior es 
de 18°C. Descartando la transferencia de calor por radiación, 
determine la temperatura de la capa cxtcriof Bc vidrio y la razón 
de la pérdida de calor a través de la vcntana por convección na- 
tural. 

9-76 Considere dos cilindros horizontales conccntricos con 
diámetros de 55 cm y 65 cm, respectivamcntc, y una longitud de 
125 cm, Las superfìcies de los cilindros extcrior e interior se 
mantienen a 54 C C y 106°C, respectivamente. Determìne la razón 
de la transferencia dc calor entre los cilindros por convección na- 
tural. si el espacio anuiar está lleno con a) agua y b) aire. 


Gonvección natural y forzada combìnatías 

9-77C ^Cuándo la convección natural es despreciable y cuán- 
donoloesenla transferencia de calor por conveccidn forzada? 

9-78C ^En qué condieiones la conveeción natural mejora la 
convección forzada y en qué condiciones la dafia? 

9-79C Cuando no es despreciable la convección natural ni la 
torzada, ^es correcto calcular cada una de ellas en forma índe- 
pendiente y sumarlas para determínar la transferencia total de 
calor por convección? 

9-SO Considere una placa vertical de 5 m de largo cuya tem- 
peratura es de 85 °C en aire a 30°C, Determìne la velocídad del 
movimìento forzado arriba dc la cual la transferencìa de calor 
por convección natural desde esta placa es despreciable. 

Respuesta: 9,04 m/s 


9 ’ 81 ESIS Vuelva a considerar el problema 9-80. Medíante el 
fcfilB software EES (o cuaJquier otro semejante), trace ìa 
gráfíca de la velocidad del movimiento forzado arriba de la cual 
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la transferencia de calor por eonvección natural es despreciable 
en lìinción de la temperatura de la placa* conforme ésta varía de 
50°C hasta 150°C, y discuta los resultados, 

9^82 Considere una placa vertical de 5 m de largo cuya tem- 
peratura es de 60°C en agua a 25°C. Determine la velocidad del 
movimiento forzado arriba de la cual ia transferencia de caior 
por conveccion natural desde esta placa es despreciable. Tome 
(3 = 0.0004 K _l para el agua. 

9*83 En una instalación de producción, placas delgadas cua- 
dradas, con un tamano de 2 m X 2 itl que estáo salicndo dd 
horno a 270°C se enfrían soplando aire ambiente a 18°C en di- 
rección horizontal paralela a su superficie. Determine la veloci- 
dad del aire arriba de la cual los efeetos de la convección natural 
sobre la transferencia de calor son menores a 10% y, por consi- 
guiente, desprecìables. 



270°C 


FIGURA P9-83 

9-84 Un tablero de circuito de 12 cm de alto y 20 cm de ancho 
aloja sobre su superficie 100 chips lógicos con muy poco espa- 
cio entre ellos, disipando cada uno de ellos 0 + 05 W t EI tablero se 
enfría por medio de un vendlador que sopla aire sobre la super- 
ficie caliente de aquél a 35°C con una velocidad de 0,5 m/s. La 
transferencia de calor desde la superfìcie posterior del tablero es 
despreciable, Determine ìa temperatura promedìo sobre la su- 
perficie de dìcho tablero suponiendo que el aire fluye en direc- 
ción vertical hacia arriba T a lo largo del lado de 12 cm de largo, 
a ) ignorando la conveccidn natural y h) consíderando la contri- 
bución de la convección naturah Descarte cualquier transferen- 
cia de calor por radiación. 

Tema especiah Transferencia de calor 
a través de ventanas 

9-85C í,Pot qué ias ventanas se consideran en tres regiones al 
analizar la transferencia de calor a través de ellas? Nombre esas 
ues regiones y explique de qué manera se determina el valor U 
de la ventana cuando se conocen los coeficientes de Uansferen- 
cia de calor correspondientes a efias, 

9-86C Considere tres ventanas semejantes de hoja doble con 
anchos de la brecha de aire de 5, 10 y 20 mm. ^Para cuál de los 
casos será mínima la transferencia de calor a través de ia ven- 
tana? 

9-87C En una ventana comLin de hoja doble cerca de la mitad 
de la Uansferencia de calor es por radiación. Describa una ma- 
nera práctica de reducir la componente de radiación de la trans- 
ferencia de caior. 

9-88C Considere una ventana de hoja doble cuyo ancho del 
espacio de aire es de 20 mm. Aliora, se usa una película delga- 


da de poliéster para divídir el espacío de aire en dos capas con 
ancho de 10 mm. ^Cómo resultará afectada la transferencia de 
calorpora) convección y b) radiación a través de ia ventana por 
esa película? 

9-89C Considere una ventana de hoja doble cuyo espacio de 
aire se vacía y Hena con gas argóm &De qué manera el reempla- 
zo del aire en la brecha por argón afectará la transferencia de ca- 
lor a) por convección y h) por radiación a través de la ventana? 

9-90C ^La razón de la transferencia de calor a través del en- 
cristalado de una ventana de hoja doble es más alta en el ecnuo 
o en la sección del borde del área de vidrio? Explique. 

9-91C ^Cómo son cn comparación las magnitudes relativas 
de los factores U de las ventanas con marcos de aluminio, ma- 
dera y vìnilo? Suponga que las ventanas son idénticas, excepto 
por los marcos. 

9-92 Determine el factor U para la sección del centro del ví- 
diio de una ventana de hoja doble eon un espaeio de aire de 13 
mm, para las eondiciones de díseno de inviemo. Los encristala- 
dos están hechos de vìdrio transpareníe que tiene una emisivi- 
dad de 0.84. Tome la temperatura promedio dcl cspacío de aire 
en las condiciones de diseńo como 10°C y la diferencia de tem- 
peratura de uno a otro lado de ese espaeio como I5°C. 

9-93 Se está consíderando una ventana de doble batiente con 
marco de madera, encristalado de vidrio y espaciadores metálì- 
cos para una abertura que tiene 1 2 m de alto y 1.8 m de ancho 
en la pared de una casa mantenida a 20 U C. Determìne la razón 
de la pérdida de calor a través de la veníana y la temperatura de 
la superfície interior del vìdrio que da frente alcuarto, cuando la 
temperatnra deì aire en el exterior es de — 8 fl é T si se selecciona 
que la ventana tenga a) encristalado de una sola hoja de 3 mm T 
h) encristalado doble con un espacio de aire de 13 mm y c) en- 
cristalado tripìe con recubrimiento de baja emisividad y un es- 
pacio de aire de 13 mm. 

Ventana de 

doble bailente Míirto de madera 


) > 





Vìdrio 


Vidrio 





FIGURA P9-93 


9-94 Determine el factor U total para una ventana de doble 
batiente con tnarco de madera T hoja doble, espacio de aíre de 13 
mm y espaciadores metálicos y compare sus resultados con el 
valor dado en la lista de la tabla 9-6. Las dimensiones totales de 
ia ventana son 2,00 m X 2.40 m y las dimensiones de cada en- 
cristalado son i,92 X L14 m. 

9-95 Considere una casa en Atlanta, Georgia, que se manùene 
a 22°C y tiene un total de 14 m 2 de área de ventanas* Éstas son 
de doble batiente con marcos de madera y espacíadores metáli- 
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cos. E1 encristalado consta de dos capas de vidrio con 12.7 ram 
de espacío de aire y una de las superticies interiores está recu- 
bìerta con película reflectora. La tempcratura proraedio de in- 
vierno de Atlanta es de 113°C. Determìnc ia razón promedio de 
pérdida de calor a través de la ventana en inviemo. 

Respuesta ■ 319 W 

9-961 Consídere una casa común con paredes R -13 (paredes 
que tienen un vaior R de 13 h ■ ft 2 ■ 5 F/Btu). Corapare esto con 
el valor R de las ventanas coraunes de doble batiente que tienen 
iioja doble con | ìn de espacio de aire y marcos de alumìnio. Si 
las paredes ocupan sólo 20% del área de las paredes, determine 
si se pierde más calor a través de las ventanas o a través del 
80% restante del área de las paredes. Descarte las pérdidas por 
ínfiltracìón. 

9-97 E1 fabricante de una ventana fya de marco de madera 
con encrístalado doble da corao su factor U total el de U = 2.76 
W/m 2 ■ °C, en las condiciones de aire inmóvil en el iuterior y de 
vientos de 12 km/h en el exterior. ^Cuál será el factor U cuando 
se duplíca la velocidad del vìento en el exterior? 

Respuesta: 2.8S W/m ? * °C 

9*98 El propietario de una casa vteja en Wtchìta, Kansas, está 
considerando reemplazar las ventanas de dobìe batìente, marco 
de madera y una sola hoja existentes con ventanas de hoja doble 
y marco de vínilo, con espacio de aire de 6.4 mm. Las ventanas 
nucvas son dc doble batiente con espaciadores metálicos. La ca- 
sa se mantiene a 22°C en todo momento, pero sólo se necesita ca- 
lefacción cuando la temperatura en el exterior cae por debajo de 
J 8°C, debido a la ganancia intema de calor proveniente de la gen- 
te, las luces T los aparatos eléctricos y el Sol La temperatura pro- 
medio en invierno de Wichita es de 7.1 °C y la casa se calienta por 
medio de calentadores de resistencia eléctrica. Sí el costo unitario 
de la electricidad es de 0.085 dólar/kWh y d área total de las ven- 
tanas de la casa es de 17 m 2 f determine cuánto dinero le ahorrarán 
las nuevas ventanas aì propietarìo de lacasa por mes en ìnviemo. 


Una sola hoja 



FIGURA P9 98 


Problemas de repaso 

9-99 Se coloca horizontalmente un cilindro de 10 cm de diá- 
metro y 10 m de largo, con una temperatura superficial de 10°C, 
en aire a40"C. Calcule la razón estacíonaria dc transferencia de 
calor para los casos de a) velocidad de flujo libre del aire de 10 
m/s, debìda a vìentos normales, y b) ningún viento y, por con- 
siguiente, una velocidad de cero de flujo Libre. 


9-100 Se nsa un recipiente esíerico de 30.0 cm de diámetro 
exterior, como un reactor para una reaceión endotérmica lenta. 
EI recipiente está por completo sumergido en un tanque grande 
lleno de agua, mantenida a una temperatura constante de 30 a C. 
La temperatum de la superficie extcrior del recipiente es de 
20°C. Calculc la razón de la tTausfercncia de caíor en operacìón 
estacíonaria, para los casos siguientes: a) el agua en eì tanque 
está tranquila, b) el agua en el tanque está tranquila (como en el 
ìnciso a); sin embargo, se supone que la fucrza dc flotación cau- 
sada por la dìferencia en la densidad del agua es despreciable y 
c) se hace circular d agua en el tanque a una vclocìdad prome- 
dio de 20 cm/s. 

9-101 Un recipiente cìlíndrico vertical a presión tiene 1.0 m 
dc diámetro y 3.0 m de aitura. La temperatura promedio exterìor 
de su pared es de 60°C, en tanto que el aire circundante se en- 
cuenira a 0°C. Calcuìe la razón de ia pérdida de calor de la su- 
perficie cilíndrica dd reeipíente cuando a) no hay viento y b) se 
tiene un viento cruzado de 20 km/h. 

9-102 Considere una esfera sólida, de 50 cm de diámetro, con 
elementos eìéctricos de calentamicnto incrustados de modo que 
su superficie siempre se mantiene constante a 60°C. La esfera 
se coloca en un estanque grande de aceite que se mantiene a una 
temperatura constante de 20°C. Si se usan las propiedades del 
aceite que se dan en la tabla siguienie, calcule la razón de la 
transferencia de calor en operación estacionaria para cada uno 
de los escenarìos siguientes: 

a) Se supone que el flujo de calor en el aceite sólo ocurre 
por conducción. 

b) Se hace circular el aceite alrcdcdor de la esfera a una ve- 
locìdad promedio de 1.50 m/s. 

c) Se ha descompuesto la bomba qúe causa la circulación 
del aceite en el inciso b. 


T,°C 

k, W/m ■ K 

p, kg/m 3 

Cp, J/kg-K 

jLt, mPa 

■ s /3. K _1 

20.0 

0.22 

888.0 

1880 

10.0 

0.00070 

40.0 

0.21 

876.0 

1965 

7.0 

0.00070 

60.0 

0.20 

864.0 

2050 

4.0 

0.00070 


9-1031 Un pequeno resistor cilíndrico de 0 J W montado en la 
parte inferior de un Lablero de circuito que está en posición ver- 
tical tìene 03 in de largo y un dìámetro de 0*2 in. La vista del 
resistor es bioqueada en gran parte por otro tablero de circuíto 
que está frente a él y la transfereneia de calor a través de los 
alambres de conexión es despreciable. E1 aire puede fluir con li- 
bertad por los grandes pasos paralelos para el flujo entre los ta- 
bleros, como resultado de las corrientes de convección natural 
Si la temperatura del aire en la vecindad del resistor es de 
120°F, determine la temperatura superfictal aproxìmada de este 
último, Respuesta ; 212 D F 
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9-104 Una hielera cuyas dimensiones exteriores son de 30 cm 
X 40 cm X 40 cm está hecha de espuma de estireno (k = 0.033 
W/m * °C), Inicialmente, la hielera está iiena con 30 kg de hielo 
a 0°C y se puede tomar que la temperatura de la supcrfície inte- 
rior de la misma es de 0°C en todo momenio. E1 calor de fusión 
del agua a 0°C es de 333.7 kJ/kg y ei aire ambiente circundante 
está a 2G°C Descartando cualquicr transferencia de calor desde 
la base de 40 cm X 40 cm de la hielera, determine cuánto tíem- 
po transcurrirá para que ei hido que está dentro de ella se funda 
por completo, si dicha hielera esiá sujeta a a) aire en calma y b) 
vientos de 50 km/h, Suponga que d coeficiente de transferencia 
de ealor sobre las superfícies dei frente, de atrás y de arriba es el 
mismo que el que se tiene sohre las superficies iaterales. 

9-1(15 Una caja eiectrónica que consume 200 W de potencia 
se enfría por medio de un ventilador que sopla airc haeia denU-o 
del recinto de la caja* Las dimensiones de dicha caja son 15 cm 
X 50 cm X 50 cm y lodas las superficies de la misma están ex^ 
puesias ai ambiente. excepto ia dc la base. Las medieiones de 
temperatura indican que la caja está a una temperatura prome- 
dio de 32°C cuando la lemperatura ambiente y ía de las paredes 
circundantes son de 25°C Si la emisividad de la superficie ex^ 
terior de la caja es de 0.75, determine ia fracción del caior per- 
dído desde ìas stiperficìes exteriores de la misma. 


25 °C 



FÌGURA P9 105 


9-106 Se usa un tanque esferico de 6 m de diámetro intemo 
que está hecho de acero inoxidable (k — 15 W/m ■ °C) para al- 
íiiacenar agtia con hielo a 0 D C en un cuarto a 20 D C, Las paredes 
dei cuarto también están a 20 C C La superficie exterior dei tan- 
quc es negra (emisividad e = I) y la transferencia de calor en- 
tre la superfície exterior del mìsmo y los alrededores es por 
convección naturai y radiación, Suponiendo que todo el tanque 
de acero se cncucntra a 0°C y, por cansiguicnte, la resistencia 
tcmiica del mismo es despreciable, determine a) la razón de la 
transfercncia de calor hacia el agua con hielo que está en el tan- 
quc y b) la cantìdad de hielo a 0°C que se funde durante un pe- 
riodo de 24 h. E1 calor de fusión del agua es de 333.7 kJ/kg, 
Respuestas , a) 15.4 W, b) 39S8 kg 

9-107 Considere una ventana de hoja doble de l .2 m de allo y 
2 m de ancho que consta de dos capas de 3 mm de espesor de vi- 
drio (k = 0.7H W/m ■ °C) separadas por un espacio de aire de 3 
em de ancho. Determme la razón en estado estacionarìo, de ia 
transferencia dc calor a través de esta ventana y ia temperatura 
de su supertìcie interior para un día durantc el cual ei cuarto se 
mantiene a 20°C cn tanto quc la temperatura en el exterior es de 
0 & C. Tome los coeficientes de transferencia dc calor de ta venta- 
na como /í, = 10 W/nr - °C y h 2 = 25 W/m 2 - °C y descarte 
cuaìquíer transferencia de calor por radiación. 

9-108 Se dísena un calemador de espacio de resistencìa eléc- 
irtca en tal forma que semeja una caja rectangular de 50 crn de 
allo, 80 em de largo y 15 cm de ancho, líena con 45 kg de acei- 


le. E) calentador se va a eoioear conim una pared y, como con- 
secuencia, la transferencia de caJor desde su superficie posterior 
es despreciabie. Por consideraciones de seguridad, la lempera- 
tuia superfícial del calentador no debe sobrepasar 75°C en un 
cuarto a 25°C. Si se descarta ia transferencia de calor desde las 
superfíeies superior e inferíor dei ealentador* en anticipación a 
que Ìa superficie superior se usará como una repisa, determine 
la potencia nominaì del mismo en W. Tome la emisívìdad de la 
supertìcie exterior del calentador como 0.8 y la temperatura 
promedio dc las superílcies del techo y de la pared como la 
misma que la temperatura del aire del cuarto, 

Asimismo, dctermine cuánto tardará el calentador en alcanzar 
ìa operación estacionaria cuando se enciende por primera vez 
{es decir, para que Ìa temperatura del aceite se eleve de 25 °C 
hasta 75 °C). Enuncie sus suposiciones relacionadas con tos 
cálculos. 



Caleruador eléctrico 
lilcmcmo de CĹiJemnrníemo 

FIGURA R9-108 


9-109 Los tragaluces o 4i ventanas en el techo'' son de uso co- 
mún en las casas y las instalaciones de fabrícación dado que 
permiten que entre la luz natural durante el día y, de este modo t 
reducen íos costos de ahmtbrado. SÌn embargo, ofrecen poca re- 
sistencia a ia Uansferencia de calor y cn invíerno se pierden 
grandes cantidades de energia a Iravés dc ellos, a menos que se 
equipen con una cubierta aislantc motorizada que se pueda usar 
en el liempo frío y en las noches con el íìn de reducir ias pérdi- 
das de calor. Considere un tragaluz horizontai dc 1 m de ancho 
y 2.5 m de largo en d tccho de una casa que se mantiene a 
20°C. E! encristalado del tragaiuz eslá hecho de una soìa capa 
de vidrio (Ar — 0.78 W/m ■ °C y e = 0.9) de 0.5 cm de espesor. 
Determine la razón de la pérdida de calor a través del uagaluz 

T^—WC 
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cuando la tcmperatura del aire en el exterior es de - 10°C y la 
temperatura efectiva del cielo es de ”30°C. Compare su resul- 
tado con la razdn de la pérdida de ealor a través de un área su- 
perficial equivalente del techo que liene una construcción 
común de /í-5.34, en unidades SI (es decir, una razón entre es- 
pesor y conductividad témiica efectiva de 5.34 m 2 ■ °C/W), 

9-110 Un colector solar consta de un tubo horizontal de cobre 
con diámetro exterior de 5 cm encerrado en un tubo concéntri- 
co de vídrio delgado de 9 cm de diámetro, E1 agua se calienta 
conforme fluye por el tubo, y eì espacìo anular entre el tubo de 
eobre y el de vidrio está lleno con aìre a una presión de l atm< 
Durante un día claro se mide que las temperaturas de la superfri 
cie del tubo y de la cubierta de vidrio son de 60°C y 32°C* res- 
pectivamente. Determine la razón de la pérdida de calor desde 
el colector por convección naturaL por metro de longitud del tu- 
bo. Respuesta: 17.4 W 





9-111 Un colector solar consta de un tubo horizontal de alumi- 
nio, con diámetro exterior de 5 cm enceiTado en un tuho con- 
céntrico de vidrio delgado de 7 cm de diámetro. EI agua se 
calienta couforme fluye por el tubo de aluminio y el espacio 
anular entre los tubos de aluminio y de vidrio está ìleno con 
aire a presión de 1 atm. Durante un dia ciaro la bomba que hace 
circular el agua falla y la temperatura de ésta que se cncuentra 
en el tubo empieza a subir. E1 tubo de aluminio absorbe radia- 
ción solar a razón de 20 W por metro de longitud y la tempera- 
tura del aire ambiente en el exterior es de 30 P C* Con la 
aproximación de considerar las superficies del tubo y de la cu- 
bierta de vidrio como si fueran negras (emisivídad e — !) en ìos 
cálculos referentes a la radíación y tomando la temperatura 
efectiva del cielo como de 20°C, determine la temperatura deí 
tubo de aluminio cuando se estabìece el equìlíbrio (es decìr, 
cuando la pérdida neta de calor desde el tubo, por convección 
natural y radiación, es igual a la camìdad de energía sotar absor- 
bida por éste). 

9-1121 Los componentes dc un sistema electrónico que disi- 
pan 1BO W están ubicados en un ducto horizontal de 4 ft de lar- 
go cuya sección transversal es de 6 in X 6 in. Los componentes 
en el ducto se enfrían por medio de aíre forzado t el cual entra a 
85°F y a razón de 22 pies cúbicos por minuto y sale a 100°F. 
Las superficies del ducto de lámirta metálíca no están pintadas 
y, por tanto, la Lransferencia de calor por radiacìón desde las su- 
perfìcies exteriores es despreciable. Si la temperatura del aire 
ambíente es de 80°F, determine a) la transferencia de calor des- 
de las superfícies exteriores del ducto hacia el aire ambíeme por 
convección natural y h) la temperatura promedio de dicho 
ducto. 


Conveccitìn 

n^tural 



9-1131 Repita el problema 9-1121 para un ducto circular hori- 
zontal dc 4 in de diámetro. 

9-U4I Repita el problema 9-1121 suponiendo que el ventila- 
dor falla y t por consiguiente, todo el calor generado en el inle- 
rior del ducto debe rechazarse hacia el aire ambiente por con- 
vección natural a través de las superfìcies exteriores de éste + 

9-115 Considere una bebida fría enlatada en aluminio que es- 
tá inicialmente a una temperatura uniforme de 5°C La lata tie- 
ne 12.5 cm de alto y un diámetro de 6 cm. La emisividad de su 
superfìcie exterior es 0.6. Descartando cualquier transferencia 
de calor desde la superfìcie inferior de la lata, determine el tiem- 
po qne transcurrirá para que la temperatura promedio de la be- 
bida se eleve hasta 7°C si el aire y las superfìcies circundantes 
están a 25°C. Respuesta : 12 + 1 min 

9-116 Cousidcre un calentador déctrico de agua de 2 m de al- 
to que tiene un diámetro de 40 cm y que mantiene el agua ca- 
liente a 60°C. E1 tanque está ubìcado en un cuarto pequeno a 
20°C cuyas paredes y el techo están más o menos a la misma 
temperatura, Dicho tanque está colocado en un casco de lámina 
metálica de 46 cm de díámetro de espesor despreciable y el es- 
pacio entre ellos está Heno con aislamiento de espuma. La tem- 
peratura promedio y la emisividad de la superficie exterior del 
casco son 40 D C y 0.7, respecdvamente. El preeio de laelectrici- 
dad es de 0.08 dólar/kWh. En el mercado, existen equipos para 
el aislamicnto de tanques de agua culienLe suficientemente gran- 
des como para envolver el tanque completo con un costo apro- 
ximado de 60 dólaies. Si el mismo propietario de la casa instala 
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ese tipo de aislamiento sobre el lanque de agua 5 ^cuánto tiempo 
iranscurrirá para que este aislamiento adicional se pague por sí 
mismo? Descarte cualquier pérdida de calor por las superftcies 
superior e inferior y suponga que el aislamíento reduce las pér- 
didas de calor en 80%. 

9-117 Durante una visita a una planta, se observò que una sec- 
ción de L5 m de alto y 1 mde ancho de Ja sección veitical dcl 
frente de la pared de un horno cn el que se quema gas natural 
estaba demasiado caliente como para tocarse, Las mediciones 
de íemperatuva sobre la superficie revelaron que la temperatura 
promeclio de la superftcie caliente expuesta era de 110°C, en 
tanto que la temperatura dei aire drcundante era de 25'°C. La 
superficte se veía oxidada y su emisivtdad puede tomarse como 
0 + 7, Suponiendo que la temperatura de las superficies circun- 
dantes también es de 25determine Ja razón de la pérdida de 
calor de este horno. 



E1 horno liene una eficiencia dc 79% y la planta paga 1.20 
dòlar por thenn de gas naturaL Si la pianta opera 10 h al día du- 
rante 310 días al ano y* como consecuencia, 3 100 h al afto, de- 
lenmine el costo anual de la pérdida de energía desde esta 
superftcie vertical calieme sobre la sección frontal de la pared 
del homo. 

9-118 Se va a enfriar un grupo de 25 transistores de potencia 
que dísìpan 1.5 W cada uno, sujetándoíos a una placa cuadrada 
de aluminio anodízado en negro y montándola sobre la pared de 

Phca de 


aluminìo iinodízada 

en negro Transistor de 



un cuarto que está a 30°C La emisividad de las superficies del 
transistor y de la pìaca es de 0 9. Suponiendo que la transferen- 
cia de calor desde el lado posterior de la placa es desprecíable 
y que la temperatura de las superfìcies circundantes es la misma 
que ia dei aire ambientc dd cuarto, determine el tamaho de di- 
cha placa si la temperatura supcrficial promedio de la misma no 
debe sobrepasar los 50°C. Respuesta: 43 cm x 43 cm 

9-119 Repita el problema 9-118, suponiendo que la placa se 
va a colocar horizontalmente con a) los transistores dando hacia 
an iba y b ) los transistores dando hacia abajo. 

9-1201 Está fluyendo agua caliente a una velocidad promedio 
de 4 ft/s por un tubo de hierro fmidido (k — 30 Btu/h ■ ft * °F) 
cuyos diámctros Ìnterior y exterior son de L0 in y L2 in, res- 
pectivamente. E1 tubo pasa a través de una sección de 50 ft de 
largo de un sótano cuya temperatura es de 60°F. La emisividad 
de la superficie exterior de dicho tubo es 0.5 y las paredes del 
sótano íambién están a alredcdor de 60 Q F. Si la temperatura de 
admisión deJ agua es de 150°F y el coeficiente de transferencia 
de calor sobre la supcrficie interior dd tubo es de 30 Btu/h ■ ft 2 
* °F. determine la cafda en la temperatura del agua ai pasar a tra- 
vés del sótano. 

9-121 Considerc un colector solai - de placa plana colocado ho- 
rizontalmenie sobre el techo plano de una casa. Et colector tie- 
ne 1.5 m de ancho y 6 m de largo y la temperatura promedio de 
la superficie expuesta del mismo es de 42°C. Detcrmine la ra- 
zòn de la pérdida de calor del coìector por convección natural du- 
rante un día en calma cuando la temperatura ambienie es de 
8°C, Asimismo, determine la pérdida de calor por radiaciòn to- 
mando la emlsivìdad de la superficie del coíector como 0.9 y la 
temperatura efecíiva del cielo como - 15°C 
Respuestas; 1750 W f 2 490 W 

9-122 Incide radiaciòn solar sobre la stiperficie de vidrio de 
un colectov a razòn de 650 W/m 2 . E1 vidrío transmite 88% de la 
radiación incidente y tiene una emisividad de 0.90. Las necesb 
dades de agua caiiente de una familia en verano se pueden satis- 
facer por completo por medio de un colector de L5 m de alto y 
2 m de ancho, e inclinado 40° con respecto a la horizontal. Se 
mide que la temperatura de la cubieria de vidrio es de 4Q°C en 
un dfa calmado, cuando ìa temperatura del aire circundame es 
de 20°C. La temperatura efectiva del cielo para el intercambio 
por radiación entre la cubierta de vidrio y el cielo abierto es de 
—40°C. El agua entra en los tubos sujetos a la placa de absor- 
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ción a razón de I kg/min> Suponiendo que la superfície poste- 
rior de esta plaea está fuertemente aisìada v que la única pérdì- 
da de ealor ocurre a rravés de la cubierta de vidrio. determine a) 
la razón total de la pérdida de calor desde el colector, b) la efi- 
eiencia de este último, la cual es la razón entre la cantidad de 
calor transferido al agua y la energía solar que incide sobre él y 

c) la elevación de la temperatura del agua coníbrme lluye por el 
colecton 


Problemas òe examen de fundamentos 
de íngeniería (Fl) 

9-123 Considere un huevo caìiente cosido en agua caliente en 
una nave espacial que está Ilena con aire a la presión y tempera- 
tura atmosféricas en todo momento. Si se descarta cuaíquier 
efecto de radiación, £ ;el huevo se enfriará más rápido o eon 
ntayor lentitud cuando la nave espacial está en el espacío en iu- 
gar de permanecer sobre el suelo? 

a) más rápido b) no hay diferencia 

c) con mayor lentitud 

d) no se cuenta con informacidn suficiente 

9-124 Se va a enfriar un objeto caliente suspendido por un 
cordel. mediante conveccìón natural en fluidos cuyo volumen 
eambía de manera diferente con la temperamra, a presidn cons- 
tante. En cuál fìuido la rapidez del enfriamiento será más baja: 
En el fluido cuyo volumen, al aumentar ia temperatura, a ) au- 
metua mucho, b) aumenta ligeramente, c ) no eambia, d) dís- 
minuye ligeramente o e) disminuye mucho. 

9-125 La fuerza ìmpulsora primaria para la convección natu- 
ral es 

a ) fuerzas cortantes b ) fuerzas dc fiotacidn 
r) fuerzas de prestón d) fuerzas de tensidn superficial 

e) ninguna de ellas 

9-126 Se expone un bloque esférico de hielo seco a -79°C a 
aire atmosférico a 30 °Ca La dirección general en la cual el aire 
se mueve en esta situacíón es 

ci ) horizontal b) hacia arriba c) hacia abajo 

d) recirculacidn alrededor de la esfera 

e) ningún movimiento 

9-127 Considere una placa horizontaJ de 0.7 m de ancho y 
0.85 m de largo en un cuarto a 30°C. La cara superior de la 
placa está aislada, en tanto que la inferior se manUene a 0°C. La 
razón de la transferencia de calor del aíre dd cuarto a la placa, 
por conveccìón natural, es de 

a) 36.8 W b) 43.7 W c) 128.5 W 

d) 92.7 W e) 69.7 W 

(Para el aire, use k = 0.02476 W/m - Q C, Pr = 0,7323, v = 
1.470 X 10" 5 nr/s), 

9-128 Considere un cilindro horizontal de 0.3 m de diámetro 
y 1.8 m de largo en un cuarto a 20°C. Si la temperatura de la su- 
perficíe exterior del cilindro es de 40°C, el coeflciente de trans- 
ferencia de calor por convección naiural es 

a) 3.0 W/m 2 - *C b) 3.5 W/m 2 * °C c) 3.9 W/m 2 * °C 
d) 4.6 W/m 2 ■ *C c) 5.7 W/m 2 * °C 

{Para el aire, use k = 0.0258S W/m ■ °C, Pr = 0.7282 t v = 
1.608 X ì O' 5 nr/s). 


9-129 Un tanque esferico de 4 m de diámetro contiene agua 
con hielo a 0 D C. E1 tanque es de pared delgada y, como conse- 
cuencia, se puede suponer que la temperatura de su superficíe 
exterior es la misma que la del agua con hielo que contiene. 
Àhora, el tanque se coloca en un iago grande que se encuentra a 
20 Ù C. La rapidez a la cual se funde el hielo es 

a) 0.42 kg/s b) 0.58 kg/s c) 0.70 kg/s 

d) 0.83 kg/s e) 0.98 kg/s 

(Para el agua, use k — 0.580 W/m ■ °C, Pr = 9.45, v = 0.1307 
X 10- 5 m 2 h»p = 0.138 X IQ- 3 K" 1 ). 

9-130 Un tramo de 4 m de ìargo de un tubo horizontal de 5 cm 
de diámetro, en el cual fluye un refrigerante. pasa a través de un 
cuarto quc está a 20°C. Et tubo no está bkn aislado y se observa 
que la tempcratura de la superficie exterior del mismo es de 
-I0°C. La emisividad de la superficie del tubo es 0.85 y las su- 
perficies circundantes están a 15°C La fracción de calor irans- 
ferido al tubo por radiación es 

a) 0.24 b) 0.30 r) 0.37 

d) 0.48 e)0.5S 

(Para el aire, use k = 0.02401 W/m ■ °C, Pr = 0.735, v = 1.382 
X 10" 5 m 2 /s). 

9-131 Una vemana vertical de doble hoja, de 0.9 m de alto y 
1.8 m de ancho, consta de dos láminas de vidrio separadas por 
un espacio de aìre de 2.2 crru a la presión atmosférica. Si las 
temperaturas de las superficies de vidrio a uno y otro lado del 
espacio de aìre son 20°C y 30 °C, la razón de la transferencia de 
calor a través de la ventana es 

a) 19.8 W b) 26.1 W c) 30.5 W 

d) 34.7 W e) 55.0 W 

(Para el aire, use k = 0.02551 W/m ■ °C, Pr = 0.7296, v = 
1.562 X 10“ 5 nr/s. ÀsimÌsmo, Ia correlaclón aplicable es Nu = 
0.42Ra IM Pr 0012 ' 

9-132 Una ventaua horizontal de doble hoja, de 1.5 m de an- 
cho y 4.5 m de largo, consta de dos láminas de vídrio separadas 
por un espacio de 3.5 cm lleno de agua. Sí las temperaturas de 
las supeificies de vidrio de aiTiba y abajo son 60°C y 40°C, res- 
pectivamente, la razón de la transferencia de calor a través de la 
ventana es 

a) 27,6 kW b) 39.4 kW c)59.6kW 

d) 66.4 kW è) 75.5 kW 

(Para el agua, use k = 0.644 W/m ■ *C, Pr = 3,55, v = 0.554 X 
10“ 6 nr/s, p = 0.451 X ÌO’ 3 K _1 ), Asimismo, la correlación 
aplicable es Nu = 0.069Ra l/3 Pr 0074 ). 

9-133 Dos cilindros concéntricos de dìámetros D t = 30 cm y 
D (} = 40 cm, y longitud L — 5 m están separados por aire a la 
presión de 1 atm. Se genera calor dentro del cilindro interior en 
foxma uiiiforme, a razón de 1 100 W/m 3 y la temperatura de la 
superficie interior dd dlindro exterior es de 300 K. La tempera- 
tura de estado estacionario de la superfície exterior del cilíndro 
interior es 

a) 402 K b) 415 K c)429K 

d) 442 K e) 456 K 

(Para el aire, nse k = 0.03095 W/m * °C, Pr = 0.7111, v — 
2.306 X ÌO- 5 m 2 /s). 
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9-134 Una ventana vertical de doble hoja consta de dos lámi- 
nas de vidrìo separadas por un espado de aire de 1.5 cm, a la 
presión atmosférica. Las temperaturas de las snperficies dc 
vidrio a utio y otro lado del espacio de airc son 278 K y 288 K, 
Sì se estima que la transferencia de calor por conveccidn a 
través del recinto es 1.5 veces la de la conducción pura y que la 
razón de la transferencia de calor por radiacíón a través del 
mismo tiene aproxìmadamcnte la misma magnitud quc la de la 
conveccidn, la emisívidad cfectiva de las dos superficies de 
vidrio es 

a) 0.47 b) 0.53 c) 0.61 

d) 0,65 e) 0.72 

Prohleinas tíe disfìfio y ensayo 

9-135 Escriba un programa de computadora para evaiuar ia 
variación de la temperatura con el tíempo de plaeas metallcas 
cuadradas delgadas que se sacan de un homo a una temperatura 
especificada y se colocan en forma verticai en un cuarto grande. 
El espesor, el tamano, la temperatura inicíal, la emisividad y las 
propiedades tennofísicas de la placa, a$f coino la temperatura 
ambiente, deben ser especificados por el usuario. E1 programa 
debe de evaluar ía temperatura de la píaca a intervalos especifi- 
cados y tabular los resullados contra el tiempo. La computado- 
ra debe de hacer uua lista de las hipótesis establecidas durante 
los cálculos antes de imprimir los resultados. 

Para cada paso o intervalo de liempo* suponga que !a tempe- 
ratura superficial es constante y evalúe ìa pérdida de calor du- 
rante esc intervaio así como ia caída de temperatura de la placa 
como resultado de esta pérdida de caior, Esto da la temperatura 
de la placa al frnal de un intervalo de tiempo, Ja cuai va a servir 
como la temperaiura inìcial de ia misma para el principio dei in- 
tervalo siguiente. 

Ponga a prueba su programa para placas verticales de cobre 
de 0,2 cm de espe.sor, eon trn tamano de 40 cm x 40 cm. iniciaí- 


mente a 300°C, enfrìadas en un cuarto a 25°C, Tome la emisivi- 
dad superlìcìal conio 0.9. En los cáiculos, use un Intervalo de 
tiempo de 1 s T pero imprìma los resuítados a ìntervalos dc 10 s 
para un pcriodo total de enfriamiento de 15 min. 

9-136 Escriba un programa de computadora para mejorar ei 
espaciamiento entre los dos vidrios de una ventana de hoja do- 
ble, Suponga que e! espacio dejado se Ilena con aire seco a la 
presión atmosférica. E1 programa debe evaiuar el valor práctico 
recomendado del espacíamiento ccrn el fin de minímizar las pér- 
didas de calor e incluirlo en la lista cuando se especifican el ta- 
maho de la ventana (la aitura y el ancho) y las temperaturas de 
los dos vidrios. 

9-137 Pongase en contacto con un fabricante de sumíderos de 
calor de aluminio y obtenga el catálogo de sus produclos para 
enfriar componentes electrónicos por convección natural y ra- 
diación, Escriba un ensayo acerca de cómo seleccionar un sunti- 
dero apropiado de calor para un componente electrónico cuando 
se especifican su disipación máxima de potencia y temperatura 
superficial máxima admisíble. 

9-13S Las superficies superiores de práctieamente todos los 
colectores solares de placa plana se cubren con vidrio para redu- 
cir las pérdidas de calor por debajo de la placa de absorción. 
Aun cuando la cubierta de vidrio refleja o absorbe alrededor de 
15% de la radiaeìón soíar rncjdente, rescata mucho más de las 
pérdidas potenciales de calor por la placa de absorcion y, como 
consecuencia, se Je considera como una parte csencial de un co- 
lector solar bien disehado. Inspirado por la eficiencia con res- 
pecto a la energía de las ventanas de hoja doble, alguien pro- 
pone usar encristalados de hoja doble en los colectores solares 
en lugar de un solo vidrio. Investigue si esto cs una buena idea 
para !a cíudad en la qne el lector vive. Use los datos meteorold- 
gicos locales y base su conclusión en el análisis de la transfercn- 
cia de calor y en consideraciones econdmicas. 
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S e sabe, por lo estudiado en termodinámica, que cuando se eleva la tem- 
peratura de un líquido a una presión específíca, hasta la temperatura de 
saturación T %ísl a esa presión, se presenta la ebullieión. Del mismo modo, 
cuando se baja la temperatura de un vapor hasta T m , ocurre la condensación. 
En este capítulo se estudian las razones de la transferencia de calor durante 
esas transformaciones de fase: líquido en vapor y vapor en líquido. 

Aun cuando la ebullición y la condensación exhiben algunas caractensticas 
únicas, se consideran como formas de transferencia de calor por convección, 
ya que están relacionadas con movimiento del fluido (como la elevación de 
las burbujas hasta la parte superior y el flujo del condensado hacia el fondo). 
La ebullición y la condensación difieren de las otras formas de convección en 
que dependen del calor latenle de vaporización h flj del fluido y de la tensión 
superficial cr en la interfase líquido-vapor, además de las propiedades de ese 
fluido en cada fase. Dado que en tas condiciones de equilibrio la temperatura 
permanece constante durante un proceso de cambio de fase a una presión fija, 
se pueden transferir grandes cantidades de calor (debido al gran calor latente 
de vaporización liberado o absorbido) durante la ebullición y la condensación, 
en esencia a tempcratura constante. Sin embargo, en la práctica es necesario 
mantener alguna diferencia entre la temperatura superficial T s y 7' Silt , para te- 
ner una transferencia efectiva de calor. Ttpicamente, los coeficientes de trans- 
ferencia de calor h asociados con la ebullición y la condensación son mucho 
más altos que los que se encuentran en otras formas de procesos dc convec- 
ción que se relacionan con una sola fase. 

Se inicia este capítulo con una discusión de la curva de ebullición y los mo- 
dos de ebullición en estanque, como la ebullición en convección libre, ebulli- 
ción nucleada y ebullición en pelfcula. Enseguida se discute la ebullición en 
presencia de convección forzada. En la segunda parte de este capítulo se des- 
cribe el mecanismo físico de la condensación en peiícula y se discute la trans- 
ferencia de calor en la condensación, en varias disposiciones geométricas y 
orientaciones. Por último, se presenta la condensación por gotas y se discute 
las maneras de mantenerla. 

0BJETIV0S 

Cuando el lector termíne de estudiar este capítulo, debe ser capaz de: 

■ Diferenciar entre evaporación y ebullición y adquirir familiaridad con tipos diferentes 
de ebullìción 

■ Desarrollar una buena comprensión de la curva de ebuilición, así como de los regíme- 
nes diferentes de ésta correspondientes a regiones distintas de la curva de ebullición 
■ Calcuiar el flujo de calory su valor crítico asocìado con la ebullición nucleada, asícomo 

examinar los métodos para mejorar la transferencia de calor en la ebullición 
■ Obtener una relación para el coeficiente de transferencia de calor en la condensación 
de película laminar sobre una placa vertical 

• Calcular el flujo de calor asociado con ia condensación sobre placas inclinadas y hori- 
zontales, cilindros verticales y horizontales, y bancos de tubos, y 
■ Examinar la condensación por goteoy comprender las incertidumbres asociadas con ella. 
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Evaporacíón 

Aìre 



Calcatamknto 


FIGURA 10-1 

Un proceso de cainbio de fase líquida 
a vapor recibe ei nombre de 
evaporación, si ocurre en una ìnterfase 
líquido-vapor, y de ebullición si ocurre 
en una interfase sólido-líquido. 


P- 1 atm 



FIGURA 10-2 

Gcurre la ebullición cuando un líquido 
se pone en contacto con una superficie 
a una temperatura por encima de )a de 
saturación de ese líquido. 


10-1 ■ TRANSFERENCIA DE CALOR 
EN LA EBULLICIÓN 

Mucbas aplicaciones conocidas de la ingeniería comprenden la transferencia 
de calor por condensación y ebullición. Por ejemplo, en un refrigerador do- 
méstico, el refrigerante absorbe calor de la cámara frfa por ebullición en la 
sección del evaporador y rechaza el calor hacia el aire de la cocina conden- 
sándose en la sección del condensador (los largos serpentines que se encuen- 
iran detrás o abajo del refrigerador). Asimismo, en las piantas de potencia que 
funcionan con vapor, se transfiere calor al agua en la caldera , en donde se va- 
poriza, y el calor de desecho se rechaza de ese vapor en el condensadoi'. en 
donde se condensa, Algunos componentes electrónicos se enfrian por ebulli- 
ción al sumergirios en un fluido con una temperatura apropiada. 

La ebullición es un proeeso de cambio de fase de líquido a vapor precisa- 
mente como la evaporación, pero existen diferencias significativas entre las 
dos, La evaporación ocurre en la interfase vapor-líquido, cuando la presión 
de vapor es menor que la de saturación del Iíquido a una temperatura dada. 
Por ejemplo, el agua en un lago a 20°C se evapora hacia el aire a 20°C y 
humedad relativa de 60%, ya que la presión de saturación dei agua a esa tem- 
peratura es 2.3 kPa y la presión de vapor del aire en las condiciones mencio- 
nadas es 1.4 kPa. Se encuentran otros ejemplos de evaporación en el secado 
de ropa, frutas y vegeiales; la evaporacìón del sudor para enfriar el cuerpo hu- 
mano y el rechazo de calor de desecho en las torres húmedas de enfriamiento. 
Note que la evaporación no comprende la formadón de burbujas o el movi- 
miento de éstas (figura 10-1). 

Por otra parte, se tiene ebullición en la interfase sólido-líquido cuando un 
líquido se pone en contacto con una superficie mantenida a una lemperaíu- 
ra T s suficientemente por arrìba de la de saturación r s ., ( de ese líquido (fígura 
10-2), Por ejemplo, a ! atm, el agua líquida en contacto con una superficie só- 
lida a 110°C hervirá, puesto que la temperatura de saturación del agua a 1 atm 
es 100°C. E1 proceso de ebullición se caracieriza por Ia rápida formación de 
burbujas de vapor en la interfase sólido-líquido que se separan de la superfi- 
cie cuando alcanzan cierto tamafío y preseman la tendencia a elevarse hacia la 
superficie libre del líquido. A1 cocinar no se dice que el agua hierve hasta que 
las burbujas suben hasta la parte superior. La ebullición es un fenómeno com- 
plicado debido a! gran número de variabies que intervienen en el proceso y los 
patrones complejos del movimiento del fíuiclo causados por laformación y el 
crecimiento de las burbujas. 

Como una forma de transferencia de calor por convección, c\flujo de calor 
en la ebuliición, de una superficie sólida hacia el fluido, se expresa con base 
en la ley de Newton del enfriamiento como 


9^«* = - T S J = htsT elcaw (W/m 2 ) (10-1) 

en donde A7’ csces0 T t -T m se llama temperaium en exceso , la cual representa 
el exceso de la temperatura superfìcial por encima de la de saturación del fiuido. 

En Ios capítulos anteriores se considera ìa transferencia de calor en la con- 
veccìón forzada y libre comprendiendo una sola fase de un fluido. EI análisis 
de los procesos de convección de ese lipo comprende las propiedades termo- 
físìcas p, y c p del fiuido. E1 análisis de la transferencia de calor en la ebu- 
Ilìción comprende estas propiedades del Iíquido (indicadas por el subíndíce /) 
o del vapor (indìcadas por el subíiidice v), así como las propiedades (el ca- 
lor latente de vaporización) y cr (la tension superficial). E1 h fg representa la 
energía absorbida conforme una unidad de masa del iíquido se vaporiza a una 
temperatura o presión especificadas y es la cantidad primaria de energía trans- 
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ferida durante la transferenda de calor en la ebullición. En la tabla A-9 se dan 
los valores de h fg del agua a varias temperaturas. 

Las burbujas existen debido a la tensión supeiýìcial cr en la interfase líqui- 
do-vapor producida por la fuerza de atracción sobre las moléculas que se en- 
cuentran en dicha interfase hacia la fase Iíquida. La tensión superficial 
dtsminuye al aumentar la lemperatura y se hace cero a la temperatura crítica. 
Esto explica por qué no se forman burbujas durante la ebullición a presiones 
y temperaturas supercríticas. La tensión superficial tiene la unidad de N/m. 

En la práctica los procesos de ebullición no ocurren en condiciones de equi- 
Ubrìtì, y normalmente las burbujas no se encuentian en equilibrio termodiná- 
mico con el líquido que las circunda. Es decir, la temperatura y la presión del 
vapor en una burbuja suelen ser diferentes a las del líquido. La diferencia de 
presión entre el Iíquido y el vapor es equilibrada por la tensión superficial en 
la interfase. La diferencia de temperatura entre el vapor en una burbuja y el Lí- 
quido circundante es la fuerza impulsora para la transferencia de calor entre 
las dos fases. Cuando el liquido está a una teniperatura más baja que la de la 
burbuja, se transferirá calor de ésta hacia aquél, lo que provoca que algo del 
vapor del interior de la burbuja se condense y ésta Ilegue finalmente a aplas- 
tarse. Cuando el líquido está a una temperatura más alta que la de la burbuja, 
el calor se transferirá de aquél hacia ésta, haciendo que la burbuja crezca y su- 
ba hasta la parte superior bajo la influcncia de la lìotación. 

La cbullición se clasifica como ebullición en estanque o ebullición enýlujo, 
dependiendo de la presencia de movimiento masivo del fluido (figura 10-3). 
Sc dice que la ebullición es en estanque cuando no se tiene ilujo masivo del 
fluido, y que es en ilujo (o ebullicìón en conveccìón forzada) en presencia de 
ese flujo. En la ebullición en estanque el fluido se encuentra en reposo y cual- 
quier movimiento en él se debe a corrientes de convección natural y al movi- 
miento de las burbujas bajo la influencia de la flotación. La ebullición del 
agua en una cacerola colocada sobre una estufa es un ejemplo de ebullición en 
estanque. También se puede lograr este tipo de ebullición de un fluido al colo- 
car un serpeniín de calentamiento en su seno. En la ebullición en flujo el flui- 
do se fuerza a moverse en un tubo caliente o sobre una superficie por medios 
externos, como una bomba. Por lo tanto, la ebullieión en flujo siempre viene 
acompaiìada por otros efectos de convección. 

Las cbulliciones en estanque y en flujo se clasifican todavía más como ebu- 
llición subenfriada o ebullición saturada, dependiendo de la temperatura de la 
masa de Iíquido (figura 10-4). Se dice que la ebullición es subenfriada (o lo- 
cal) cuando la temperatura de la masa principai del líquido está por debajo de 
la de saturación (es decir, la masa del líquido está subenfriada) y es sato- 
rada (o masiva) cuando la temperatura del líquido es igual a (es decir, la 
masa del líquido está saturada). En las primeras etapas de la ebullición las bur- 
bujas se encuentran confinadas en una angosta región cercana a la superficie 
caliente. Esto se debe a que el líquido adyacente a la superficie caliente se va- 
poriza como resultado de ser calentado aiTÌba de su temperatura de saturación. 
Pero estas burbujas desaparecen pronto al alejarse de la superficie calienle, 
como resultado de la transferencia dc calor de ellas hacia el líquido más íxío 
que las rodea. Esto sucede cuando la masa del Iíquido está a una temperaiura 
más baja que la de saluración. Las burbujas sirven como “movedores de ener- 
gía”, dc la superficie caliente hacia la masa de líquido, absorbiendo calor de 
aquélla y liberándolo en ésta a mcdida que se condensan y aplastan. En este 
caso la ebullición queda confinada en una región en la localidad de la superfi- 
cie caliente y, de manera apropiada, se le llama ebullición local o subenfria - 
da. Cuando toda la masa de iíquido alcanza la temperatura de saturación, las 
burbujas empiezan a subir hasta la parte superior. Se puede ver burbujas en to- 
da la raasa del líquido y, en este caso, a la ebullición se le da el nombre de 
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FtGURA 10-3 

Clasiiìcación de la ebullición con 
base en la presencia de movimiento 
masivo del fluido. 


P = ì iitm 
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a) Ebullìcìón b) Ebullicìón sumnìdíi 
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FIGURA 10-4 

Clasificación de la ebullición con base 
en la preseneia de temperatura masiva 
del líquido. 
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ebullición rnasiva o saturada. Á continuación se consideran con detalJc los dt- 
ferentes regimenes de ebullieión. 



Caleritainienio 
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c) EbulHción de d) Ebullición en pelicula 

Lransiciér 

HGURA 10-5 

Dìferentes regfmenes de la ebullición 
en estanque. 


10-2 - EBULLICIÓN EN ESTANQUE 

Hasta ahora se han presentado dìscusiones algo generales acerca de la ebullì- 
ción. Àhora se volverá a atender los mecanismos físicos que intervienen en 
la ebulUción en estanque; es decin ìa ebullieión de fìuidos estacionarios. En la 
ebullieión en estanque no se fuerza el fluido a que se mueva por medio de un 
impulsor, como una bomba, y cualquier movimiento en él se debe a corrientes 
de convección natural y aJ movimiento de burbujas por influencìa de la flota- 
ción. 

Como un ejemplo conocido de la ebullición en estanque considere la ebullí- 
ción de agua de la llave sobre una estufa. Inicialmente el agua está a alrededor 
de 15 °C t bastante abajo de ia temperatura de saturación de 100°C a la presión 
atmosférica estándar. En las primeras etapas de la ebuilición nada significati- 
vo advertírá el lector, exeepto algunas burbujas que se pegan a Ja superficie de 
la cacerola. Éstas son causadas por la liberación dc moléculas de aire disuel- 
tas en eJ agua líquida y no deben confundirse con las burbujas de vapor Con- 
forme se eleva la temperatura del agua el lector advertírá porciones de agua 
Iíquida rodando hacia arriba y hacia abajo como resultado de las corrientes de 
conveceión natural, seguidas por las primeras burbujas de vapor formándose 
en la superficie del fondo de la cacerola, Estas burbujas se hacen más peque- 
has al separarse dc la superfìcie y empezar a subir, y ìlega el momento en que 
se aplastan en e! agua más fría que está arriba. Esto es ebullición suhenfriada, 
dado que la masa del agua líquìda todavfa no ha alcanzado la temperatura de 
saturación. La intensidad de la formación de burbujas aumenta a medida que 
se eleva la temperatura del agua y el lector verá otas de burbujas de vapor salir 
del fondo y elevarse hasta ìa parte superior cuando esa temperatura alcanza la 
de saturación (100°C en condiciones atmosféricas estándar). Esta ebullición a 
plena escala es la ebullición saturada. 

Regímenes de ebullicìón y la curva de ebuliición 

Probablemente la ebullición es la forma más conocida de transferencia de ca- 
lor, sin embargo es la forma menos comprendida. Después de cientos de infor- 
mes escritos sobre el tema todavía no se comprende por completo ei proceso 
de formacíón de burbujas y aún se debe apoyar en relaciones empfricas o se- 
miempfricas para predecir la velocidad de la transferencia de calor en 1a ebu- 
llición. 

E1 trabajo que abrió el camino en relación con la ebullición fue realizado en 
1934 por S. Nukiyama, quien utilizó en sus experimentos alambres de nicro- 
mo y de platino calentados eléctricamente sumergidos en líquidos. Nukiyama 
advirtió que la ebullición toma formas diferentes, dependíendo del valor de la 
temperatura en exceso, A7" cxírcstì . Se observaron cuatro regimenes diferenies de 
ebuliición: ehullieión en convección nantraU ebullición nucleada , ebullìcìón 
de transición y ebulìición en película {figura 10-5). En la figura 10-6 se ilus- 
tran estos regímenes sobre la curva de ebuUidón, la cual es una gráfica del 
flujo de calor en Ja ebullición contra la temperatura en exceso. Aun cuando la 
curva de ebullición dada en esta figura es para el agua su forma general es 
la misma para diferentes fluidos. La forma espeeífica de la curva depende 
de la combinación de materìales en la superfscie de calentamiento del fluido 
y de 1a presión de este último, pero es prácticamente ìndependiente de la con- 
figuración geométrìca de dicha superficie. Se describirá con detalle cada régi- 
men de ebullicìdn. 
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Ebullición en convec- Ebullición Ebullición Ebullición 

ción natural nucleada de transición en película 



Ebullición en convección natural (hasta el punto A 
sobre la curva de ebullición) 

En la termodinámica se aprende que una sustancia pura a una presión especítì- 
ca empieza a hervir cuando alcanza la temperatura de saturación a esa presión. 
Pero en la práctica no se ven burbujas fonnándose sobre la superlìcie de calen- 
tamiento hasta que el líquido se calienta unos cuantos grados amba de la tem- 
peratura de saturación (alrededor de 2 a 6°C para el agua). Por lo tanto, en este 
caso, el líquido está ligeramente sobrecalentado (una condición metaestable) y 
se evapora cuando sube hasta la superficie libre. En este modo de ebullición la 
convección natural rige el movimiento del fluido y la transferencia de calor de 
la supertìcie de calentamiento al fluido se realiza por ese mecanismo. 

Ebullición nucleada (entre los puntos A y C) 

Las primeras burbujas se empiezan a formar en el punto A de la curva de ebu- 
llición, en varios sitios preferenciales sobre la superficie de calentamiento. 
Las burbujas se forman con rapidez cada vez mayor, en un número creciente 
de sitios de nucleación, conforme nos movemos a lo largo de la curva de ebu- 
llición hacia el punto C. 

E1 régimen de ebullición nucleada se puede separar en dos regiones distin- 
tas. En la región A-B se forman burbujas aisladas en varios sitios preferencia- 
les de nucleación sobre la superficie calentada. Pero éstas se disipan en el 
líquido poco después de separarse de la superficie. E1 espacio que dejan vacío 
las burbujas que suben lo llena el líquido que se encuentra en la vecindad de 
la superficie del calentador y el proceso se repite. Las vueltas que da el líqui- 
do y la agitación causada por su arrastre hacia la superficie del calentador son 
las principales responsables del coeficiente de transferencia de calor y del flu- 
jo de calor más altos en esta región de la ebullición nucleada. 

En la región B-C la temperatura del calentador se incrementa todavfa más y 
las burbujas se forman a velocidades tan grandes en un número tan grande de 
sitios de nucleación que forman numerosas columnas continuas de vapor en 
el líquido. Las burbujas se mueven a todo lo largo del camino hasta la super- 
ficie iibre, en donde se revientan y liberan su contenido de vapor. Los grandes 
flujos de calor que se pueden obtener en esta región son causados por el efec- 
to combinado del arrastre de líquido y de la evaporación. 


FIGURA 10-6 

Curva típica de ebullición para agua 
a la presión de 1 atm. 


http://gratislibrospdf.com/ 











566 

TRANSFERENCIA DE CALORY MASA 


A valores grandes de Ar exceso la rapidez de la evaporación en la superfície 
del calentador alcanza valores tan altos que una gran fracción de esa superfi- 
cie se cubre con burbujas, lo cual dificulta que el líquido llegue hasta ella y la 
humedezca. Como consecuencia, el flujo de calor se incrementa con menor 
rapidez al aumentar A T exceso y alcanza un máximo en el punto C. En este pun- 
to el flujo de calor recibe el nombre de flujo crítico (o máximo) de calor, 
q míì .. Para el agua, el ílujo cntico de calor sobrepasa I MW/m 2 . 

En la práctica la ebullición nucleada es el régimen más deseable porque en 
él se pueden lograr altas razones de transferencia de calor con valores más o 
menos pequenos de Ar eiccsl) , por lo general de menos de 30°C para el agua. En 
las fotografías de la figura 10-7 se muestra la naturaleza de la formación de 




FIGURA 10-7 

Varios regímenes de ebullición de 
metanol sobre un tubo horizontal de 
cobre, de I cm de diámetro, calentado 
con vapor de agua: a) ebullición 
nuclenda, b) ebullición de transición y 
c) ebullición en pelfcula, 

{Tomado de J. IV! Westwatery J, G. Santangelo, 
Universidad íìe fllinois en Champaign-Urbana .) 
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burbujas y el movimiento de éstas asociado con la ebullición nucleada, la de 
transición y en película. 
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Ebullición de transición (entre los puntos C y D 
sobre la curva de ebuílíción) 

A medida que se incrementa la temperatura del calentador y, por consiguien- 
te, la A7’ e | W(S|j0 más allá de! punto C, el ilujo de calor disminuye, como se mues- 
tra en la figura 10-6. Esto se debe a que una fracción grande de !a superficìe 
dei calentador se cubre con una película de vapor, la cua! actúa como un ais- 
lamiento debido a su baja conductividad térmica en relación con la del líqui- 
do. En el régimen de ebullición de transieión se tienen en forma pareial tanto 
ebullición nueteada cotno en pelfcula, La ebullìción nucleada que se tiene en 
el punto C es reemplazada por complelo por la ebuliición en película en el 
punto £>. En la práctica se evita operar en el régimen de ebulHción de transì- 
ción, el cual también se conoce como régimen ìnestable de ebullición en pelí- 
cula. Para el agua la ebullición de transición se presenta sobre el rango de 
temperatura en exceso de alrededor de 30°C hasta más o menos 120°C. 


Ebuliición en película (más allá del punto D) 

En esta región la superfieìe de calentamiento queda cubierta por completo por 
una pdícuia continua estable de vapor, E1 punto D , cn donde eì flujo de calor 
alcanza un mínimo, sc ilama punto de Leidenfrost en honor de J. C. Lciden- 
frost, quíen en 1756 observó que las gotitas de líquido sobre una superlìcie 
muy caliente saltan de un lado a otro y se evaporan con lemitud, La presencía 
de una película de vapor entre la superfície del calentador y el Iíquido es la 
responsable de las bajas razones de la transferencia de calor en la región de 
ebullición en película. La razón de la transferencia de Cíìlor aumenla al incre- 
meíitarse la temperatura en exceso como resultado de la íransfereneia de calor 
de la superfìcie calentada hacia el lfquido, a través de la peKcula de vapon por 
radíación, La cunl se vuelve signìíìcativa a aitas lemperaturas, 

Un proceso típico de ebullición no seguirá la curva niás alla del punto C co- 
mo Nukiyama ha observado durante sus experímentos. Nukiyama advirtió, 
con sorpresa, que cuando la potencia aplicada al alambre de nicromo sumer- 
gido en agua sobrepasaba induso ligeramente, la temperatura de ese 
alambre se ìncrementaba de manera repentina hasta su punto de fusión y se 
extingma sín que pudiera controlarlo. Cuando repitìó los experímentos con 
alambre de platíno, el cual tiene un punto de fusión mucho más alto, pudo evi- 
tar que se consomiera y mantener flujos de calor más altos que q máx . Cuando 
redujo en fonna gradual la potcncia. obtuvo la curva de ebulíición que se 
muestra en la fígura 10-8, con una stibita cafda en la temperatura en exceso 
cuando se alcanzaba rỳ mík . Notc que el proceso de ebullíción no puede seguir 
la parte de ebullición de transición de la curva correspondiente más allá dei 
punto C a mcnos que la potencia aplieada se reduzca en forma repentina. 

Eìfenómeno de extincián en Ia ebullición se puede explicar de la manera si- 
guiente; para moversé más al!á del punto C, en donde se presenta q màx , se debe 
incrementar ìa temperatura T, de la superficie del calentador. Sin embargo, pa- 
ra lograrlo se debe incrementar el tlujo de calot Pero el fìuido no puede reei- 
bir esta energía inerementada precisamentc más alíá del punto C. Por tanto, 
La superfìcie del calemador finaliza absorbiéndola eausando la elevación de la 
temperatura superfíetal T f del mismo. Pero a esta temperatura en exeeso más 
aita el fluido puede recibir incluso menos energfa, lo que hace que la tempera- 
tura superficial T s del calentador se eleve todavía nuis + Esto continúa hasta que 
la temperatura superíicial alcanza un punto en el que ya no se eleva y el calor 
alimentado se puede Lransferir al fluido en forma estacionaria. Este es eì pun- 
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FIGURA 10-8 

Curva real de ebullición obtenida con 
alambre de platino calentado en agua 
conforme se incrementa el flujo de 
ealor v. a conLinuacìón, se disminuye. 
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FIGURA 10-9 

Un íntento cte incrementar el tlujo de 
ealor de ebullíción niás allá del valor 
crítìco a menudo hace que la 
temperatura del elemento de 
calentamiento salte de manera 
repentina hasta un valor que está por 
arriba del punto de fusión, lo que da 
como resultado la extineìón. 


TABLA 10-1 


Tensión superficìal de Ea ínterfase 
l íquido-vapor para el aRua 


T r °C 

<r, N/m* 

0 

0.0757 

20 

0.0727 

40 

0.0696 

60 

0.0662 

80 

0.0627 

100 

0.0589 

120 

0.0550 

140 

0.0509 

160 

0.0466 

180 

0.0422 

200 

0,0377 

220 

0.0331 

240 

0.0284 

260 

0.0237 

280 

0.0190 

300 

0.0144 

320 

0.0099 

340 

0.0056 

360 

0.0019 

374 

0.0 


*ftflultipllquese por 0.06852 para convertir en 
Ibf/ft o por 2.2046 para convertir en tbm/s 2 . 


to E sobre la curva de ebullición, el cual corresponde a temperaturas superfi- 
ciales muy elevadas. Por lo tanto, cualquier intenio de incrementar el flujo de 
calor más allá de g niáx hará que el punto de operación sobre la eurva de ebulli- 
ción salte en forma subita del punto C al E. Sin embargo, la temperatura su- 
perficìal que corresponde al punto E se encuentra más allá del punto de fusión 
de la mayor parte de los materiales de los cuales están hechos los calentado- 
res y se presenta la fitsión. Por lo tanto, ei punto C sobre la curva de ebullición 
también se conoce como punto de fusión, o crisis de ebullición, y el flujo de 
ealor en este punto es el flujo dc calor de fusión (figura 10-9). 

En la práctica la mayor parte del equipo de transferencia de calor para ebu- 
llición opera ligeramente por debajo de q múl ^ para evitar cualquier fusión desas- 
trosa. Sin embargo, en aplicaciones criogénicas en las que ìntervienen fluidos 
con puntos de ebullición tnuy bajos, como el oxígeno y el nitrógeno, el punto 
E suele caer por debajo del punto de fusión de los materiales calentadores y, 
en esos casos, se puede usar la ebuilicìon estacionaria en película sin peligro 
de fusión. 

Correlaciones de la transferencia de calor 
en Ea ebullición en estanque 

Los regímenes de ebullición que acaban de discutirse difieren de manera con- 
siderable en su carácter y, por tanto ? es necesario usar relaciones diferentes de 
transferencia de calor para regímenes diferentes de ebullición. E1 régimen 
de ebullición en convección naturol está determinado por las corrientes de 
eonvección naturaì y, en este easo, las velocidades de la transferencia de calor 
se pueden calcular con exactitud usando las relaciones de la convección natu- 
ral presentadas en el capítulo 9 + 

Ebullición nucleada 

En el régimen de ebullìción nucleada la razón de la transferencia de calor de- 
pende fuertemente de la naturaleza de la nucleación (el número de sitios acti- 
vos de nucleación sobre la superficie, la rapidez de la formación de burbujas 
en cada sitio, etc.), lo cual es difíciì de predecir. E1 tipo y la condieión de la su- 
perficie calentada también afectan la transferencia de calor. Estas complica- 
ciones dificultan desarrollar relaciones teóricas para la transferencia de calor 
en el régimen de ebullición nucleada y se necesita apoyar en relaciones basa- 
das en datos experimentales. La correlación que se usa con mayor amplitud 
para el tlujo de calor en el régimen de ebullición nucleada fue propuesta en 
1952 por Rohsenow y se expresa como 

1/2 


en donde 

^micieada ” flujo calor en la ebullición nucleada, W/m 2 
fif = viscosidad del Ìíquído, kg/m • s 
hf g — entalpía dc vaporizacióń, J/kg 
g = aceleracìón gravUacionaÌ, m/s 2 
pt — densidad del líquido, kg/m 3 
p v = densidad del vapor, kg/m 3 

d = tensión superficial de la interfase Kquido-vapor, N/m 
= calor específico dei líquido, J/kg • °C 
T s = temperatura superficial del calentador, °C 
r sal = temperaiura de saturación del fluido, °C 

Q = coiistantc experimentaí dependiente de ía combìnación superficie-fluido 
Pr, = mímero de Prandtl del ìíquìdo 
n = constante experimental que depende del iluido 


Ífiucleíidp P*ì hfe 


g(Pt ~ Pv) 


\c r (T, - T % J 


C sf h h Pd J J 


( 10 - 2 ) 
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Se puede demostrar con facilidad que usando valores apropiados en las unidades 
especificadas en la ecuación de Rohsenow se produce la unídad deseada, W/m 2 , 
para el flujo de calor en la ebullición, ahonando de este modo tener que pasar por 
tediosas manipulaciones de unidades (ligura 10-10)- 

En la labìa 10-1 se da la lensión supeificial en la interfase vapor-líquido pa- 
ra el agua, y en la Labla 10-2 para algunos otros fluidos. En la tabìa 10-3 se dan 
valores determinados en fonna experimental de la constante <V para varias 
combinaciones fluido-supeificie. Estos valores se pueden usar para cualquier 
conftguracion geométrica, ya que se encuentra que durante la ebullición nu- 
cleada la velocidad de la transferencia de calor es independiente de la confí- 
guración geométrica y de la orientación de la superficie calentada. Las 
propiedades dei fíuido que se encuentran en la ecuación 10-2 se deben evaluar 
a la temperatura de saturación, 

La condición de la superficie del calentador afecta mucho la transferencia 
de calor y la ecuación de Rohsenow antes dada es aplicable a superficies Um- 
pìas más o menos lisas. Los resultados obtenìdos usando esta ecuación pue- 
den tener un eiror de ± 100% para la velocidad de la transferencia de calor 
para cierta temperatura en exceso, y de ±30% para la temperatura en exceso 
de una velocidad dada de transferencia de calor. Por lo tanto, debe tenerse cui- 
dado eu la interpretación de los resultados. 

Recuerde, por lo visto en termodinámica, que la entalpía dc vaporízacíón, 
h fg7 de una sustancia pura decrece al aumentar la presión (o la temperatura) y 
Ilega a cero en el punto crítico. Dado que h fs aparece en el denominador de la 
ecuación de Rohsenow, se debe ver una elevación significati va en la velocidad 
de la transferencia de calor a altas prestones durante la ebullición nucleada. 

Flujo pico de calor 

En el diseno del equipo de transferencia de calor para la ebullición es en ex- 
tremo importante que el disenador tenga conocimiento del flujo máximo de 
calor para evitar el peligro de la extinción. S. S. Kutateladze, en Rusia. en 
1948, y N. Zuber, en Estados Unidos, en 1958, determinaron teóricamente, 
aplicando enfoques diferentes, élflujo máximo (o crííico) de calor en la ebu- 
Uición nucleada en esíanque y se expresa como (figura 10-11) 

j m4x ftr ÍPí ~ /t.)] (10-3) 

en donde C cr es una constante cuyo valor depende de la configuración geo- 
métrica del calentador. Exhaustivos estudios experimentales realizados por 
Lienhard y sus colaboradores indicaron que el valor de C cr es alrededor de 
0.15. En la tabla 10-4 se da una lista de valores específicos de C cr para dife- 
rentes configuraciones geométricas del calentador. Note que los calentado- 
rcs se clasifican como grandes o pequertos, con base en el valor del paráme- 
tro L*. 

La ecuación 10-3 dará el tlujo máximo de calor en W/m 2 si en sus descrip- 
ciones las propiedades se expresan en tas unidades especificadas al principio, 
despucs de la ecuación 10-2. E1 flujo máximo de calor es independiente de la 
combinación fluido-superfície de calentamiento, así como de la viscosidad, 
la conductividad térmica y el calor específico del líquido. 

Note que al aumentar la presión p„ aumenta, pero <r y h fg disminuyen, por 
consiguiente, el cambio cn í/ miK con la presión depende de cuál efecto domine. 
Los estudios experimentales de Cichelli y Bonilla indican que <ý máx se incre- 
menta con la presión hasta alrededor de un tercio de la presión crítica. Asimis- 
mo, note que q inAx es proporcional a h fg y se pueden obtener los fíujos máximos 
más grandes de calor usando fluidos con una gran entalpía de vaporización, 
como el agua. 



La ecuación 10-2 da el fíujo de calor 
de ebullición en W/m 2 cuando las 
cantidades se expresan en las unidadcs 
especificadas en sus descripciones. 


TABLA 10-2 

Tensión superficial de algunos 
fluidos (tomado de Suryanarayana, 
basado originalmente en los datos 
de Jasper) 

Sustancía 

y rango Tensión superficial, 
de temp.o-, N/m* (7~en °C) 

Amoniaco, -75 a -40°C: 

0.0264 -I- 0.0002237 
Benceno, 10 a 80°C: 

0.0315-0.0001297 
Butano, -70 a -20°C: 

0.0149- 0.0001217 
Bióxido de carbono, -30 a -20°C: 

0.0043 - 0.0001607 
Alcohol etllico, 10 a 70°C: 

0.0241 - 0.0000837 
Mercurio, 5 a 200°C: 

0.4906 - 0.0002057 
Alcohol metílico. 10 a 60°C: 

0.0240 - 0.0000777 
Pentano, 10 a 30°C: 

0.0183 - 0.0001107 
Propano, -90 a — 10°C: 

0.0092 - 0.0000877 


uitipl Equese por 0,06852 para convertir en 
Ibf/ft o por 2,2046 para convertir en lbm/s 2 f 
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TABLA 10-3 

Valores del coeficiente C st y de n para varìas combinaciones fluido-superficie 

Combinación fluido-superficie de calentamiento 

Cs, 

n 

Agua-cobre (pulido) 

0.0130 

1.0 

Agua-cobre (rayado) 

0.0068 

1.0 

Agua-acero inoxidable (pulido mecánicamente) 

0.0130 

1.0 

Agua-acero inoxídable (rectificado y pulido) 

0.0060 

1.0 

Agua-acero inoxidable (recubìerto de Teflon picado) 

0.0058 

1.0 

Agua-acero ínoxìdable (corroído químicamente) 

0.0130 

1.0 

Agua-latón 

0.0060 

1.0 

Àgua-nfquei 

0.0060 

1.0 

Agua-platino 

0.0130 

1.0 

n-Pentano-cobre (puiìdo) 

0,0154 

1.7 

n-Pentano-cromo 

0.0150 

1.7 

Benceno-cromo 

0.1010 

1.7 

Alcohol etílico-cromo 

0,0027 

1.7 

Tetracloruro de carbono-cobre 

0.0130 

1.7 

Isopropanol-cobre 

0,0025 

1.7 


TABLA 10-4 

Valores del coefìciente C cf para usarse en Ea ecuación 10-3 y obtener el flujo 
máxirno de calor (parámetro adimensional L* = Lígípt- pJW V2 ) 

Confíguración Dimensión 

geométrica de! carac. del 

calentador_ 0^ _calentador, L Intervalo de L* 


Calentador plano horizontal 
grande 

Calentador plano horìzontal 
pequeno 

Cìlindro horìzontal grande 
Cilindro horizontal pequeho 
Esfera grande 
Esfera pequeha 


0.149 Ancho o diámetro L* > 27 


18,9/fx Àncho o diámetro 
0.12 Radio 

0.12L* -0 - 25 Radio 

0.11 Radio 

0.227 L*-°- 5 Radio 


9 < L* < 20 
L*> 1.2 
0.15 < L* < L2 
L* > 4.26 
0.15 < Ĺ* <4.26 


1 ~ tfÁgíp/ - P>JA:alení«fcf] 



Relacioneíi de 
la ebulìición 
nucleada 


de 

mínimo 
de calor 


Relaciones de 
la 

natural 


FÍGURA 10 11 

Se usan relaciones diferentes para 
determinar el flujo de calor en los 
diferentes regímenes de ebullición. 


Relación de 
flujo crftíco 
de 


Reiaciones 
de ebullìción 


Flujo mínimo de calor 

E1 flujo mínimo de calor, presente en el punto de Leidenfrost, tiene interés 
práctico porque representa el límite mferior para el flujo de calor en el régi- 
men de ebullición en película. Medìante la teoría de la estabilidad, Zuber de- 
dujo la expresión siguiente para el flujo mfnímo de calor para una placa 
horìzontal granàe , 


tfmin 0.09p v hfy 


<rg(pt - p-) T M 

<Pl + Pvf -1 


(10-4) 


en donde la constante 0.09 fue determinada por Berenson, en 1961. Este in- 
vestigador reeinplazó el valor teóricamente determinado de ^ por 0.09 para 
ajustarse mejor a los datos experimentales. De todos modos, la relación antes 
dada puede tener un error de 50% o más. 
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Ebuliición en película 

Àplicando un análisis semejante al de la teoría de Nusselt sobre la condensa- 
ción en película que se presenta en la sección siguiente T Bromley desarrolló 
una teoiía para la predicción del ílujo de calor para la ebullìción estable en pe- 
íícula sobre el exterior de un cilindro horizontal. E1 flujo de calor para la ebu- 
llición en película sobre un ciiindro hońzontai o una esfera de diámetro D se 
expresa por 


^prlfcitlu f pdíiJLilii 


Uh - pMfx + 0-4c, y (T - r^) 


- 7\J 


1/4 


(T s ~ T.J <10 5) 


en donde k v es la conductividad térmica del vapor en W/m ■ °C y 


r _ Í0.62 para cílindros horizontales 

pe Lícub | q p m . a es f eras 


Otras propiedades son como los que se enlistaron antes en relación con la 
ecuación 10-2. En la eeuacìón 10-5 se usa un ealor latente modifícado de va- 
porización para tomar en cuenta la transferencia de calor asociada con el so- 
brecalentamiento del vapor. 

Las propiedades del vapor deben evaluarse a la temperatura de película 
T f ={T,+ r sat )/2, ìa cual es la temperatura promedìo de la película de vapor. 
Las propiedades del líquido y ìy g deben evaluarse a la temperatura de satura- 
ción a la presidn especificada. Una vez más esta reìación dará el flujo de calor 
en la ebullición en peìícula en W/m 2 , si las propiedades se expresan en ias uni- 
dades especìfìcadas con anterìoridad en su descripción, después de la ecua- 
ción 10-2. 

À temperaturas superficiales elevadas (típicamente arriba de 300°C), la 
transferencia de calor de uno a otro lado de la película de vapor por radiación 
se vuelve signifícativa y necesita considcrarse (fígura 10-12). À1 tratar la pe- 
Ifcula de vapor como un medìo transparente colocado entre dos placas paj + ale- 
las grandes y al considerarse el líquido como si fuera un cuerpo negro, la 
transferencia de calor por radiación se puede determinar a partir de 


en donde e es la emisividad de la superficie de calentamiento y cr = 5.67 X 
10~ 8 W/m 2 ■ K 4 es la constante de Stefan-Boltzman. Note que en este caso la 
temperatura debe expresarse en K, no en °C, y que la tensión superficial y 
la constante de Stefan-Boltzman comparten el mismo símbolo. 

E1 lector puede sentirse tentado a sumar sencillamente las transferencias de 
calor por convección y por radiación con el fin de determinar la transferencia 
total de caior durante ia ebullicìón en película. Sin embargo, estos dos meca- 
nisinos se afectan de manera adversa entre sí ? haciendo que la transferencia to- 
tal sea menor que su suma. Por ejemplo, la transferencia de calor por radiación 
de la superficie hacia el líquido mejora la rapidez de la evaporación y, por con- 
siguíente, el espesor de la película de vapor, lo cual Lmpide la transferencia por 
convección. Para 4 P£ i < 4pdícuia- Bromìey determinó que la relación 

3 

ílolai “ ípelfcula d* TJ i 1 0-7) 

corrdaciona bicn !os datos experimentales. 

Por lo general, en el diseno del equipo de transferencia de calor se evita la 
operación en el régimen de ebullición de transición y f como consecuencia, no 
se ha realizado un intento importante para desarrollar coiTelaciones generales 
para la transferencia de calor en este régimem 


P - i atm 


100'C 

Ícbullícíòn^l ( f t f M I f | f?rad 
en pelicula 

CaJentanifcnto 

FIGURÀ 1M2 
Atemperaturas altas de la superficie 
del calentador, la transferencia de 
calor por radiación se vuelve 
significativa durante la ebullición en 

película. 
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Líquido 


Vapor 



Sìtios de nueleaddn para el vapor 

FIGURA 10-13 

Las cavidades sobre una superfieie 
áspera actúan como sitios de 
nucleación y mejoran la transferencia 
de calor en ía ebullicìón. 


FIGURA 10* 14 

Mejoramiento de la transferencia de 
caior en la ebullición en el Freon-12 
por medio de una superfxcie hecha 
áspera en forma mecánica, la 
Thermoex.cel-E. 


Note que la aceleración gravitacional g, cuyo valor es aproximadamente 
9.81 m/s 2 a nivel del mar, aparece en todas las relaciones antes dadas para la 
transferencia de calor en la ebullición. Los efectos de la baja y alta gravedad 
(como se encuentra en las aplicaciones aeroespaciales) se estudian en forma 
experimental. Los estudios confirman que el flujo crítico de calor y el flujo de 
calor en la ebullición en película son proporcionales a g m , Sin embargo, indí- 
can que en la ebuUición nucleada es prácticamente independiente de la grave- 
dad g, en lugar de ser proporcional a g m 7 como lo expresa la ecuacìón 10-2. 

Mejoramiento de la transferencia de calor 
en la ebullición en estanque 

Las relacìones de la transferencia de calor en la ebullición en estanque antes 
dadas se aplican a superficìes lisas. Enseguida se discuten algunos métodos 
para mejorar la transferencìa de calor en este régimen. 

A1 principio, se sehala que la velocidad de la transferencia de calor en el ré- 
gimen de ebullìción nucleada depende fuertemente del niimero de sitios acti- 
vos de nucleación sobre la superficie y de ia velocidad de la formación de 
burbujas en cada sitio. Por lo tanto, cualquier modificación que mejore la nu- 
cleación sobrc la superfície de calentamiento también mejora ta transferencia 
de calor en la ebulìición nucleada. Se observa que las irregularidades sobre la 
superficie de calentamiento, incluyendo la aspereza y la sucìedad, sirven co- 
mo sitios adicionales de nucleación durante la ebullición, como se muestra en 
la figura 10-13, Por ejemplo, lo más probable es que las primeras burbujas en una 
cacerola llena con agua se formen en los aranazos en la superficie del fondo. 
Estos arahazos actúan como “nidos ,? para que se formen las burbujas y, por 
tanto, incrementan la velocidad de formación de éstas. Berensen ha demostra- 
do que se puede incrementar el lìujo de calor en el régimen de ebullìeión nu- 
cleada en un factor de 10 haciendo áspera la superficie de calentamiento. Sin 
embargo, estas elevadas velocidades de la transferencia de caior no se pueden 
sostener por mucho tiempo, ya que se observa que el efecto de aspereza super- 
fícial decae con el tiempo y llega el momento en que el flujo de calor cae has- 
ta valores sìmilares a los encontrados sobre las superficies lisas. E1 efecto de 
la aspereza superficial es despreciable sobre el flujo crítico de calor y el flujo 
de calor en la ebullición en peìícula. 

Se fabrica, y se encuentran en el mercado, superficies que proporcionan una 
transferencía mejorada de calor en la ebullición nucleada de manera perma- 
nente, En esas superficies especiales se logra el mejoramiento en la nucleación 
y, como consecuencia, en la transferencia de calor al recubrìr la superficie con 



0,5 i 2 5 10 


(r.-r^jpo 



Vapor 


Lfquido 1 
/ 


Poro 
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una capa delgada (mucho menos de 1 mm) de maíerial muy poroso, o bien, 
fonncindo en forma mecánica cavìdades sobre la superficie para facilìtar la 
formación contìnua de vapor. Se informa que ese tipo de superficies mejoran 
!a transferencia de calor en el régimen de ebullición nucleada en un factor de 
hasta 10, y el flujo crítico de calor en un factor de 3. En la figura 10-14 se 
muestra el mejoramiento proporcionado por uno de esos materiales preparado 
produciendo la aspereza con máquina, el Thermoexcel-E. También se sabe 
que el uso de superficies con aletas mejora la transferencia de calor en la ebu- 
llición nucleada y el flujo crítico de calor. 

También se puede mejorar la transferencia de calor en la ebullición median- 
te otras técnicas como la agìtación mecánica y la vìbración superficiaL Sm 
embargo, estas técnicas no son prácticas debido a las complicaciones que se 
presentan. 


EJEMPLQ 10-1 Ebu llloión nucleada tfe agua en una cacerola 

Se va a hervir agua a la presìón atmosférica en una cacerola de acero ínoxida- 
bie, pulída mecánicamente, colocada sobre la parte superíor de una unidad de 
calentamiento, como se muestra en la figura 10-15. La superfide interior del 
fondo de ía eacerola se mantíene a 108°C. $i el díémetro del fondo de esa ca- 

cerola es de 30 cm T determtne a) la razón de ta transferencia de calor hacia el 

agua y b) la rapidez de la evaporación de esta última, 

SOLUCIÓN $e híerve agua a una presíón de 1 atm sobre una superfície de 
acero ìnoxidable. Se deben determìnar la razón de la transferencia de calor ha- 
da ei agua y la rapidez de la evaporación de esta últìma. 

Suposicianes 1 Existen condiciones estacionarias de operacìón. 2 Las pérdidas 
de calor desde el calentador y la cacerola son despreciables, 

Prapìedades Las propìedades del agua a ia temperatura de saturación de 
100 Ú C son <r = 0.0589 N/m (tabJa 10-1} y de la tabla A-9, 

Pi = 957.9 kg/m 3 h fs = 2257,0 X I0 3 J/kg 

p v = 0.6 kg/m 3 pt = 0.282 X 10" 3 kg ■ m/s 

Pr,= L75 C pl = 4217 J/kg * °C 

Asimismo, C sf = 0.0130 y n = 1.0 para la ebullición del agua sobre una super- 
ficie de acero ínoxidable puhda mecánicamente (tabla 10-3). Note que expre- 
samos las propíedades en las unidades especificadas debajo de la ecuación 
10-2 en relación con sus definiciones, con et fìn de evitar las manipulaciones 
de unìdades. 

Anáiisis a) En este caso, la temperatura en exceso es Af = T s - 7 sat = 
T08 - 100 = 8°C, la cual es relatívamente baja (menos de 30 o C}. Por tanto r 
se tendrá ebullición nucleada, En este caso se puede determinar el flujo de ca- 
lor con base en la relacíón de Rohsenow como 

Pnucleada »fg [ (T \ \ 

„ „ „ ,, f9-81 X (957.9 - 0.6)1 1/2 

= (0.282 X 10- J )(2257 X ÌO 3 ^---J 

w / 4217(108 - 100) \ 3 

x \0.0130(2 257 X 10')1.75/ 

= 7.20 X 10 4 W/m 2 

El área superficial del fondo de la cacerola es 

A = irD 1 /4 = 7r(0.3 m) 2 /4 = 0.07069 m 2 
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P = 1 atm 



CalentaTnieTito 


FIGURA 10-15 

Esquema para el ejemplo 10-1. 
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P - 1 atm 



FIGURA 10-16 

Esquema para el ejemplo 10-2. 


Eníonces la veíocìdad de la transferenda de calor durante la ebullición nuclea- 
da queda 

Q *boHiddn = = (0,07069 m 2 )(7 + 2 ! X 10 4 W/m 2 ) = 5 <197 W 

b) La rapidez de la evaporación del agua se determina a partir de 


m 


evaponacién 


ícbuiMciúci 



5Q97 J/S 
2257 X 10* J/kg 


2JÓ x I0“ 3 kg/s 


Es decir, el agua en la cacerola hervirá a razón de más de 2 gramos por se- 
gundo. 


EJEMPLO 10-2 Ffujo pico de calor en la ebullición nucleada 

3e va a hervir agua en un tanque al nivel del mar por medio de un elemenìo de 
calentamìento de acero niqueiado de 1 cm de diámetro, equìpado en su interior 
con alambres de resistencía eléctrica^ como se muestra en la figura 10-16, De- 
termine el flujo máximo de calor que se puede lograr en el régimen de ebulli- 
cíón nucleada y la temperatura superficial del calentador en ese caso. 


SOLUCIÓN Se hierve agua a una presión de 1 atm sobre una superfìcie de 
acero recubierta con níquel. Se deben determínar e! flujo máximo (crítico) 
de calor y 1a temperatura superfìcÌaL 

Suposiciones 1 Existen condìciones estacionarias de operación. 2 Las pérdìdas 
de calor desde el recipiente son despreciabies. 

Propieúades Las propiedades dei agua a la temperatura de saturación de 
100°C son tj = 0,0589 N/m (tabla 10-1) y de la tabla A-9, 

= 957,9 kg/m 3 h fg = 2 257 X ] 0 3 J/kg 

p v — 0,6 kg/m 3 pii — 0,282 X 10 “ 3 kg * m/s 

P 17 — 1.75 C pì = 4 217 J/kg ■ °C 

Asimismo, C 5f = 0,0060 y n - LO para ia ebullición del agua sobre una super- 

fìcíe recubìerta de níquel (tabla 10-3), Note que se expresan las propiedades en 
las unidades especìftcadas debajo de las ecuacíones 10-2 y 10-3 en relación 
con sus definicìones, con el fin de evitar las manipuladones de unidades. 
Ánáltsis En este caso se puede considerar que el elemento de calentamìento 
es un cillndro corto cuya dtmensión característica es su radio. Es decir, Ĺ - 
0.005 m. A partír de la tabla 10-4 se determina que et parámetro adimensio- 
nal L* y la constante C cf son 


L* 


= l( ~~^— ' j = (0-005) 


/'(9.81X957.9 - 0 . 6 )’ 
0.0589 


y® 

j 


00 > 1.2 


!o cual corresponde a C cr = 0,12, 

Entonces, a partir de la ecuación 10-3 se determína que el flujo máximo o 
crítìco de caior es 

Qmáx ^crfyfg [^"gPv (P/ Pv)ì 

= 0.12(2257 x 10 3 )[Q.0589 x 9.81 x (0.6) 2 (957.9 - 0,6 )] 1/4 
= 1.017 x 10 A W7m 2 
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La relación de Rohsenow, la cual da el flujo de calor en la ebullición nuclea- 
da para una temperatura superficial especifica, también se puede usar para de- 
terminar la temperatura superficial cuando se da el flujo de calor. Al sustituir el 
flujo máximo de calor en la ecuación 10-2, junto con otras propiedades, da 

P-i «/* [ o \ [ c >f h f!i Pr? J 

, , , [9.81(957.9 - 0.6)l l/2 

1.017 X 10 6 = (0.282 X 10 _3 )(2257 X 10 3 ) - -- 

4217 (T s - 100) 

Lo.01 30(2257 X I 0 3 ) 1. 75 J 
T s = 1I9 8 C 

Discusión Note que en la ebuilición nucleada se pueden obtener flujos de ca- 
lor del orden de 1 MW/m 2 , con una diferencia de temperatura de menos de 
20’C. 


EJEMPLO 10-3 Ebullición en película de agua sobre 
un elemento de calentamiento 


Se hierve agua a la presión atmosférica por medio de un elemento horizontal de 
calentamiento de cobre pulido de diámetro D = 5 mm y emisividad e = 0.05, 
sumergido en agua, como se muestra en la figura 10-17. Si la temperatura su- 
perficial del alambre de calentamiento es de 350°C, determine la razón de la 
transferencia de calor del alambre al agua por unidad de longitud de dicho 
alambre. 


SOLUCIÓN Se hierve agua a una presión de 1 atm por medio de un elemento 
horizontal de catentamiento de cobre pulido. Se debe determinar la razón de la 
transferencía de calor al agua por unidad de longitud del calentador. 
Suposiciones 1 Existen condiciones estacionarias de operación. 2 Las pérdidas 
de calor desde el recipiente son despreciables. 

Propieàades Las propiedades del agua a la temperatura de saturación de 
100*C son hfg = 2257 X 10 3 J/kg y p, = 957.9 kg/m 3 (tabla A-9). Las 
propiedades del vapor a la temperatura de película T f = (7 Mt + T s )/2 = (100 + 
350)/2 = 225 8 C son, a partir de la tabla A-16, 



Película 
de vapor 


FIGURA 10-17 

Esquema para el ejemplo 10-3. 


p,. = 0.444 kg/m 3 c pv = I 951 J/kg • 8 C 


p.,. = 1.75 X LO" 5 kg/m • s k v = 0.0358 W/m • °C 


Nótese que se expresaron las propiedades en unidades que se cancelan entre sí 
en las relaciones de la transferencia de calor en la ebullición. Asimismo, ob- 
sérvese que se usaron las propiedades del vapor, de la tabla A-16, a la tempe- 
ratura de 1 atm, en lugar de las propiedades del vapor saturado dadas en la 
tabla A-9 a 225 8 C, ya que estas últimas corresponden a la presión de satu- 
ración de 2.55 MPa. 

Anátisís En este caso, la temperatura en exceso es A T = T s - T sa , = 
350 - 100 = 250 8 C, la cual es mucho mayor que 30°C para el agua. Por lo 
tanto, se tendrá ebullición en película. En este caso se puede determinar el flu- 
jo de calor en la ebullición en película con base en la ecuación 10-5 como 
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Ípciícula — 0-62 


= 0.62 


'gk\, p Y (p/ - p v )[h /g + 0.4 c pr (7) - T s . ál )] 


n i/4 


P-y D(T S - r m ) 

9,81 (0.035 8) 3 (0.444)(957.9 - 0.441) -] 
X [(2257 X 10 3 + 0,4 X 1951(250)] 


(1.75 X 10 _s )(5 X lQ- ? )(250) 
= 5.93 X 10“ W/m 2 


(T s ~ r Ml ) 


X 250 


A partir de la ecuación 10-6 se determìna que el flujo de caior por radiación es 
<?rad = ecr (T* - T*ò 

= (0.05)(5.67 X 10' a W/m 2 ■ K J )[(35() + 273 K) J - (100 + 273 K) 4 ] 

= 372 W/m 3 

Note que en este caso la transferencia de calor por radiación es despreciabie 
debido a la baja emísivídad de la superfíde y a la temperatura superficral más 
o menos baja del elemento de calentamiento* Entonces, el flujo total de calor 
queda {ecuacíón 10-7) 

4ml = 4 **»la + | 4* = 5.93 X 10 4 + | X 372 = 5.96 X I0 4 W/nX 

Por último, se determina 1a razón de !a transferencia de calor del elemento de ca- 
lentamiento al agua al multiplìcar el flujo de calor por el área superfícial de trans- 
ferencia, 


Gíoml — — (' 7 í'7)L)^ loial 

= (77 X 0.005 m X 1 m)(5.9ó X 10* W/m 2 ) 

- 936 W 

Biscusión Note que e3 elemento de calentamiento de cobre de 5 mm de diá- 
metro consumirá alrededor de 1 kW de potencia eléctríca por unidad de longi- 
tud r en operación estacionaria en el régimen de ebullición en película. Esta 
energía se transfíere al agua a través de Ea pelícuia de vapor que se forma alre- 
dedor del alambre. 



Hfecto de la convección forzada sobre 
la ebullición en flujo extemo, para 
diferentes velocidades de flujo. 


10-3 - EBULLICIÓN EN FLUJ0 

La ebullición en estanque considerada hasta ahora comprende un estanque de 
líquido aparentemente inmóvil, con burbujas de vapor clevándose hasta la par- 
te superior como resultado de los efectos de flotación. En la ebullición en flu- 
jo se fuerza al lluido a moverse por rnedio de una fuente extema, como una 
bomba, a medida que pasa por un proceso de cambio de fase. En este caso, la 
ebullición exhibe los efectos combinados de la convección y de la ebullición en 
estanque. La ebullición en flujo también se clasifica en ebullición enflujo ex- 
temo o enflujo mterno, dependiendo de si el fluido se fuerza a moverse sobre 
una superfìcie calentada o en el interior de un tubo calentado. 

La ebullición enflujo externo sobre una placa o cilindro es semejante a la 
ebullición en estanque, pero el movimiento agregado incrementa de manera 
considerable tanto el flujo de calor en la ebullición nucleada como el flujo cn- 
tico de calor, como se muestra en la fígura 10-18. Note que entre más alta es 
la velocidad, más alto es el flujo de calor en la ebullición nucleada y el flujo 
crítico de calor. En los experimentos con agua se han obtenido valores tan 
altos del flujo crítìco de calor como de 35 MW/m- (compare esto con el valor 
de la ebullición en estanque de 1.2 MW/m 2 a la presión de 1 atm) al incre- 
mentar la velocidad del íluido. 
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La naturaieza de la ebullición en flujo intemo es mucho más complicada, 
debido a que no existe superficie libre donde el vapor se escape y, por ende, 
tanto el líquido como el vapor son forzados a fluir juntos. E1 flujo en dos fa- 
ses en un tubo exhibe regímenes diferentes de ebullición, dependiendo de las 
cantidades relativas de ias fases de líquido y de vapor Esto complica el análì- 
sis todavia más. 

En la fígura 10-19 se iluslran las diferentes etapas que se encuentran en la 
ebullictón en flujo en un tubo calentado, junto con la variación del coeficiente 
de transferencía de calor a lo largo del tubo. ínicialmente el líquido está suben- 
friado y la transferencia de calor hacia él es por convección forzada. Entonces 
se empiezan a formai* burbujas sobre las superfìcies interiores del tubo y las que 
se separan son arrastradas hacia la coiriente príncipal. Esto da al flujo una apa- 
riencia burbujeante y, de ahí, el nombre de régimen deflujo en burbujas. A me- 
dida que cl fluido se calíenta todavfa más, las burbujas crecen y llega el 
momento en que se unen formando masas de vapoi'. En este régimen defltijo ta - 
pón, basta la mitad del voiinnen dd tubo es ocupado por el vapor. Después de 
un tiempo el núcleo del flujo consia sólo de vapor y el líquido se confína en el 
espacio anuiar entre el núcleo de vapor y las paredes dd mbo. Éste es el régimen 
deflujo anular , y en él se presentan coefìcientes muy altos de transferencia de 
calor. Conforme el calentamiento continúa, la capa anular de líquido se addga- 
za cada vez más y llega el momento en que empiezan a aparecer manchas secas 
sobre las superfìcies interiores del tubo. La aparición de las manchas secas vie- 
ne acompanada por una brusca dísminución en el coeficiente de transferencia de 
calor. Este régimen de transición continúa hasta que la superfície Ìnterior del tm 
bo queda seca por completo. En este rnomento cualquìer líquido se encuentra en 
la forma de gotitas suspendidas en el núcleo de vapoi; lo cual asemeja a una ne- 
blìna y se tiene un régimen de flujo en neblina hasta que se vaporizan todas las 
golitas. ÀI fìnal de este último régimen se ha saturado el vapor, el cual se vuel- 
ve sobrecalentado con cualquier transferencia adicional de calon 

Note que el tubo contiene un líquido antes del régímen de flujo en burbujas 
y un vapor después del régimen de flujo en neblina. En ambos casos se puede 
determinar la transferencia de calor mediante las relacíones apropiadas para la 
transferencia de calor por convección en una sola fase + Se proponen muchas 


Bajo Alto 



tranaferencm de calor 



Convecciún forzada 
FJujo en nebiína 

Flujo de transícíón 


Flujo anular 


Flujo tapón 


Fluju en burbujas 


Convecddn forzada 


FIGURA 10-19 

Regímenes diferentes de flujo que se 
encuentran en la ebullìción en flujo 
en un tubo con couvección forzada. 
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correlaciones para determinar la transferencia de calor en los casos de flujo en 
dos fases (en burbujas, tapón, anular y en neblina), pero se encuentran más 
allá del alcance de este texto introductorio. Se puede obtener una estimación 
burda del flujo de calor en la ebullición en flujo al sumar simplemente los flu- 
jos dc calor por convección forzada y de ebullición en estanque. 



a ) Condensac Lón b) Condensacìón 

en pelfcnJa por gotas 

FIGURA 10-20 

Cuando un vapor se expone a una 
superfìcie a una temperatura por 
debajo de se tìene condensación 
en la forma de una película líquida o 
gotitas separadas sobre esa superficie. 



FIGURA 10-21 

Condensadón en película sobre una 
placa vertical. 


10-4 • TRANSFERENCIA DE CALOR 
EN LA CONDENSACIÓN 

Se presema la condensación cuando la temperatura de un vapor se reduce por 
debajo de su temperatura de saturación, 7 sa( . Esto suele Ilevarse a cabo cuando 
el vapor entra en contacto con una superficie sólida cuya temperatura T s esté 
pordebajo de )a temperatura de saturación T iàX de ese vapor. Pero la conden- 
sación también puede ocurrir sobre la superficie libre de un líquido o incluso 
en un gas, cuando la temperatura de éstos a la cual se expone el vapor está por 
debajo de r sa( . En este último caso las gotitas de líquido suspendidas en el gas 
forman una niebla. En este capítulo sólo se considerará la condensación sobre 
superficies sólidas. 

Se observan dos formas distintas de condensaeión: en película y por gotas. 
En la condensación en película el condensado moja la superficie y forma una 
pelícufa de líquido sobre la superficie, la cual resbala hacia abajo debido a la 
influencia de la gravedad. E1 espesor de la película aumenta en fa dirección 
del flujo a medída que más vapor se condensa sobre ella. Ésta es la forma en 
la que por lo general ocurre la condensación en la práctica. En la condensa* 
ción por gotas el vapor condensado forma gotitas sobre la superficie, en lugar 
de una película continua, y esa superficie se cubre de un número incontable de 
gotitas de diámetros variables (figura 10-20). 

En la condensación en película la superficie se cubre por una película de lí- 
quido de espesor creciente y esta “pared líquida” entre la superficie sólida y el 
vapor sirve como una resistencia a la transferencia de calor. E1 calor de vapo- 
rización h ìy liberado a medida que el vapor se condensa, debe pasar a través de 
esta resistencia antes de que pueda llegar a la superficie sólida y ser transferi- 
do al medio que está al otro lado. Sin embargo, en la condensación por gotas 
éstas resbalan hacia abajo cuando llegan a tener cierto tamaho, despejando la 
superfície y exponiéndola al vapor. En este caso no se tiene película de líqui- 
do que oponga resistencia a la transferencia de calor. Como resuitado, en la 
condensación por gotas se pueden lograr razones de transferencia que son más 
de 10 veces mayores que las asociadas con la condensación en película. Por lo 
tanto, la condensación por gotas es el modo preferido de condensación en las 
aplicaciones de transferencia de calor y durante mucho tiempo se ha tratado 
de lograr una condensación por gotas sostenida usando varios aditivos para el 
vapor y recubrimientos de la superficie. Sin embargo, estos intentos no han te- 
nido mucho éxito, ya que la condensación por gotas lograda no fue de íarga 
duración y se convirtió en condensación en petícula después de algún tiempo. 
Por lo tanto, es una práctica común ser conservador y suponer condensación 
en película en el diseno del equipo de transferencia de calor. 

10-5 • CONDENSACIÓN EN PELÍCULA 

Considérese ahora la condensación en película sobre una placa vertical, como 
se muestra en la figura 10-21. La película de líquido se empieza a formar en 
la parte superior de la placa y fluye hacia abajo por la influencia de la grave- 
dad. E1 espesor 8 de la película se incrementa en la dirección x del flujo debi- 
do a la condensación continuada en la interfase liquìdo-vapor. Durante la 
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condensación se libera calor en la canddad h fg (el calor latente de vaporiza™ 
ción) y es transferido a través de la pelfcula hasta la superíìcie de la placa que 
se encuentra a !a temperatura T s < Note que T s debe estar por debajo de la tem- 
peratura de saturación del vapor para que ocurra la condensación. 

En la fìgura 10-2Ì también se dan perfiles típicos de las velocidades y las 
temperaturas. Note que la velocidad del condensado en la pared es cero, por la 
coodición de ‘*no deslizamiento” y alcanza un máxìmo en la interfase Iíquido- 
vapor. La temperatura del condensado es T^ en la interfase y disminuye gra- 
dualmente hasta T s en la pared. 

Como fue et caso en la convección forzada que comprende una sola fase T la 
transferencía de calor en la condensación también depende de si el flujo del 
condensado es lamìnar o turhulento. Una vez más, eì numero de Reynolds 
proporciona et criterio para el régìmen de flujo el cua! se define como 


Pi Kf 4 /t r p f V t __ 4 pi V t 8 _ 4 ^ 
P't ~ m Mí Pth 


(10-8) 


en donde 


D h = 4 AJp = 45 = diámetro hidráulico dd ftujo de condensado T m 
p = perímetro mojado del condensado, m 

A r = pS = perímetro mojado X espesor de la película. m 2 s área de la sección 
transversal deì flujo de condensado en su parte más haja + 
pj = densidad del Iíquido T kg/m 3 
jjL t = viscosidad dd Líquido, kg/m * s 

V = velocidad promedio del condensado en la parte más baja del tlujo, m/s 
m = pi V) A , = gasto de masa del condensado en la parte más baja, kg/s 

En la figura 10-22 se ilustra la evaluación dd diámetro hìdráulico D h para al- 
gunas configuraciones geométricas comunes. Note que una vez más el diáme- 
tro hidráulico se define en tal forma que se reduce al diámetro comúu para el 
tlujo en un tubo circular, como se hizo en el capítuio 8 para el flujo intemo, y 
es equivalente a 4 veces el espesor de la pelfcula de condensado en el lugar en 
donde se evahia ese diámetro hidráulico; es deeir, D k = 46 + 

E1 calor latente de vaporización h fg es el liberado cuando se eondensa una 
unidad de masa de vapor y normalmente representa la transferencia de calor 
por unìdad de tnasa de condensado. Sin embargo, en un proceso real el con- 
densado se enfría todavía más hasta alguna temperatura promedio entre r sat y 



Perímetro mojado p , área de ìa sección 


dtámetro hidráulico D h para algunas 
confìguraciones geométricas comunes. 


transversal del condensado A c> y 


FIGURA 10-22 


£i) Placa vertical 


b) Ciltndro vertical 


c) Cilindro horizontaì 
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T s , liberando mús calor. Por io tanto. ia transferencia real de calor será mayor. 
En 1956 Rohsenow demostró que se puede tomar en cuenta el enfriamiento 
del líquldo al reemplazar h fK por el calor iatente de vaporización moditica- 
do h%, definido como 


h% = h k + 0.68^ (T m - T s ) (10-9a) 

en donde c p! es el caior específico del líquido a la temperatura promedio de pe- 
lícula, 

Se puede tener un argumento semejante para el vapor que entra en el con- 
densador como vapor sobrecalentado a una temperatura T v , en iugar de co- 
mo vapor samrado. En este caso, el vapor prìmero debe enfriarse hasta T %ai 
antes de que pueda condensarse, y el calor dcbe transferirse a la pared. La can- 
tidad de calor liberado cuando una unidad de masa de vapor sobrecalentado a 
una temperatura T v se cnfna hasta T s at es simplemente c pv (T u — T %1 1 ), en donde 
c pv es el calorespecífico del vapor a la temperatura promedio (T v + T sa[ )/2. En 
este caso, cl calor latente modificado de vaporización queda 

h% = h ft + 0.68r r , (r (4t - T,) + c pu (T u ~ TJ ( 1 0-9h) 

Con estas consideraciones, la razón de la transferencia de calor se puede ex- 
presar como 


Ó amdcn = hA s ( T M - T,) = mh% (10-10) 

en donde A s es el área de transferencia de cator (sobre la cual ocurre la con- 
densación). Al despejar m de las ecuaciones anteriores y sustituyéndolo en la 
10-8 da otra reiación para el número de Reynolds, 


_ AAJl{T ísl — Tj 

PAj h% ~ Pti,h% 


( 10 - 11 ) 



FIGURA 10-23 


Regímenes de flujo durante 
la condensación en película 
sobre una placa vertical. 


Esta relación resulta conveniente para determinar el número de Reynolds 
cuando se conoce el coeficiente de transferencia de calor o la razón de Ia trans- 
l'erencia de calor en la condensación. 

La temperatura del h'quido varía desde T fil , sobre la interfase líquído-vapor, 
hasta T s , en la superficie de la pai'ed. Por lo tanto, las propiedades del líquido 
deben evaluarse a la temperatura de película T f = (F MI + T,)ì 2. la cual es apro- 
ximadamente Ìa temperatura promedio del iíquido. Sin embargo, ei h ff! debe 
evaiuarse a T sav puesto que no es afectado por el subenfriamiento del líquido. 

Regímenes de flujo 

E1 número de Reynolds para la condensación sobre las superficies exteriores 
de los tubos o las placas verlicales se incrementa en la dirección del flujo de- 
bido al aumento del espesor 5 de ia película de líquido. Ei flujo de esta pelícu- 
la exhibe regfmenes diferentes, dependiendo del vaior del número de 
Reynolds. Se observa que la superfieie exterior de la película de líquido per- 
manece lisa y sin ondas para alrededor de Re < 30, como se muestra en la fi- 
gura 10-23 y, por consiguiente, resulta evidente que ei flujo es lamìnar. 
Conforme el número de Reynolds aumenta, aparecen rizos u ondas sobre la 
superficie libre del flujo de condensado y éste se vuelve completamente tur- 
bulenlo a alrededor de Re * I 800. En el rango de 450 < Re < 1 800, se dice 
que ei flujo es laminar ondulado y que es rurbulento para Re > 1 800. Sin em- 
bargo, existe cierto desacuerdo acerca del valor de Re en el cual el flujo se 
vuelve laminar ondulado o turbulento. 
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Correlaciones de la transferencìa de calor 
para la condensación en película 

Enseguida se discutirán ias relaciones para el coefìciente de transferencia de 
calor promedio h para el caso de condensación laminar en pelfcula para varias 
confìguraciones geométricas. 


1 Placas verticales 

Considere una placa vertical de altura L y ancho b mantenida a una tempera- 
tura coustante T s que se expone a vapor a la temperatura de saturación 7^,. La 
dirección hacia abajo se toma como la x positiva, con el origen colocado en la 
parte superior de la placa, en donde se inìcia la condensación, como se mues- 
tra en la figura 10-24. La temperatura superfícial eslá por debajo de la de sa- 
turación (T s < T sat ) y, por consiguiente, c) vapor se condensa sobre la 
superficie. La película de líquìdo fluye hacia abajo por la influencia de la gra- 
vedad. EI espesor 8 de la película y, por tanto, el gasto de masa del condensa- 
do aumentan con x como resultado de la condensación continuada sobre la 
película existente. Entonces la transferencia de calor del vapor a la placa debe 
ocutTír a través de la película. la cual ofrece resistencia a esa transferencia, Es 
obvio que entre más gruesa sea la película, más grande es su resistencia térmi- 
ca y, por consiguiente, menor la razón de la transferencia de calor. 

En 1916 Nusselt fue el primero en desarrollar la relación analítica para el 
coeficiente de transferencia de calor en la condensación en pelfcula sobre una 
placa vertical, antes descrita, bajo las siguientes hipótesis simplifícadoras: 

ì . Tanto la placa como ei vapor se mantienen a las temperaturas constcm- 
tes de y respectívamente, y la temperatura de uno a otro lado de 
la película de líquido varía enforma UneaL 

2. La transferencia de calor de itno a otro lado de la pelicula de líquido es 
por conduccìón pura (no existen corrientes de convección en la película 
de íiquido). 

3. La veloeidad del vapor es baja (o cero), de modo que no ejerce arrasíre 
sobre el condensado (no existe fuerza cortante viscosa sobre la interfase 
Iíquído-vapor). 

d. E1 llujo del condensado es lanùnar y las propiedades del líquido son 
constantes. 

5, La aceleración de la capa de condensado es despreciable. 


Fuerjca cortante \ 
[bdxì ! 


S-y 


Peso 

p f g(S-y)(bdx)" 



\ Fuerza de empuje 

p v g{S - y) (bdx) 



Ferftl 
idealizado 
de velocidades 

No hay arrasire 
de vapor 
Perfil 

ìdealízado de 
temperaturas 

- Lineal 

FIGURA 10-24 
Elemento de volumen del condensado 
sobre una pìaca venical, considerado 
en el análisis de Nusselt. 


Entonces, la segunda ley de Newton dei movimiento para el elemento de vo- 
lumen mostrado en la fìgura 10-24, en la dirección x verticaU se puede escri- 
bir como 

2 F x = = 0 


dado que la aceleración del ITuido es cero. Puesto que la única fuerza que ac- 
túa hacia abajo es el peso del elemento de líquido y las fuerzas que actúan ha- 
cia arriba son la cortante viscosa (o fricción del fluìdo) a la izquierda y ìa de 
empuje, el equilibrio de fuerzas sobre el elemento de volumen queda 


^hacìa afíajo 1 ^hacia amha T 

Peso “ Fuerza cortante viscosa + Fuerza de empuje 
Pi8(S - y)(bdx) = fi, ^ (bdx) + p,.g(8 - y)(bdx) 

A1 cancelar el ancho de la placa b y despejar du/dy da 

ciu 8(p± - Pv)g(5 ~ y) 
dy P-i 


http://gratislibrospdf.com/ 




















Á1 integrar desde y — 0 ? donde u = 0 (en virtud de ia condición de frontera de 
no resbalamiento) hasta v = y, en donde u = u(y), da 


u(y) = 


g(pi ~ Pv)g 

Pi 



( 10 - 12 ) 


E1 gasto de masa del condensado en un lugar à\ en donde el espesor de la ca- 
pa frontera es S, se determina a partir de 

m(x) = í p t u(y)dA = í p t u(y)bdy (10-13) 

Ja Jv-q 


À1 sustituir la relaeión para ií(y) s tomada de la ecuación 10-12, en la 10-13 da 


gbpípt ~ P ,.)g 3 

3 & 


(10-14) 


cuya derivada con respecto a x es 


dm = gbptp! ~ p v )S 2 dS 
dx p,i dx 


lo cual representa la rapìdez de la condensacidn de vapor sobre una distancia 
vertical dx. La razón de la transfereneia de calor del vapor hacia la placa, a tra- 
vés de la pelicula de líquido, es simplemente igual al calor lìberado confonne 
el vapor se condensa y se expresa como 

- ^sal -fjr dth 6 r sal T s 

dQ = h fg dm = k t (bdx) ■ " — — - ( 10 - 16 ) 


A1 ìgualar las ecuaciones 10-15 y 10-16 entre sí, después de expresar esta úl- 
tima en términos de dm/dx, y separar tas variables da 


3 3 dd = 


Pi ki(T sa i ~ T s ) 
gPiÍPi- P»)h/g 


(10-17) 


Si se integra desde x = 0 ? en donde 5 = 0 (el extremo superior de la placa), 
hasta x = à, en donde 5 = 6 (à) s se determina que el espesor del líquido en 
cualquier ubicación es 


aw = 


4 P'ikiiT^ ~ Tjx 


1/4 


L 3Pi(Pi - Pv)hf g . 


(10-18) 


La razón de la transferencia de calor del vapor hacia la placa, en una ubicación 
x, se puede expresar como 


4x 


KÍTsn ~ TJ = ki 




(tO-19) 


Àl sustiiuir la expresión para S(x), tomada de la ecuación 10-18, se determina 
que el coefíciente local de transferencia de calor h x es 


h = 


gPiÍPi ~ Pv)hfc$ 


mi/4 


Afx/ (T wm T s )x 


(10-20) 
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E1 coeficiente promedio de transferencia de calor sobre la placa completa se 
determina a partir de su definición al sustituir la relación para h x y llevando a 
cabo la integración. Esto da 
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■ 


h = Ap 


rom 




= 0.943 


' gpiípi ~ Pv)h fg kf 
P'l (-fsat — L S )L 


1/4 


( 10 - 21 ) 


La ecuación 10-21, la cual se obtiene con las suposiciones simplificadoras 
enunciadas al principio, da lugar a una buena percepción sobre la dependen- 
cia funcional del coeficiente de transferencia de calor en la condensación. Sin 
embargo, se observa que predice de manera imperfecta ese coeficiente porque 
no toma en consideración los efectos del perfil no lineal de temperaturas en la 
película de líquido y el enfriamiento de este último por debajo de la tempera- 
tura de saturación. Se pueden tomar en cuenta estos dos efectos si se reempla- 
za h fK por hf g , dado por la ecuación 10-9. Con esta modificación se determina 
que el coeficiente de transferencia de calor promedio para la condensación en 
película laminar sobre una placa plana vertical de altura L es 


= 0.943 


HP/iPi - P,)h% kf 


Pi - T S )L 


1/4 


(W/nr • °C), 0 < Re < 30 (10-22) 


en donde 

g = aceleración gravitacional, m/s 2 
p/, p v =densidades del líquido y del vapor, respectivamente, kg/m 3 
Pi =viscosidad del líquido, kg/m • s 

AÌ-^ + 0 .68 c pí (T^i ~ T s ) = calor latente modificado de vaporización, J/kg 
k, =conductividad térmica del líquido, W/m • °C 
L =altura de la placa vertical, m 
T s =temperatura superficial de la placa, °C 
7 sal = temperatura de saturación del íluido condensándose, °C 

A una temperatura dada, p v < p h donde p, - p v === p/, excepto cerca del punto 
crítico de la sustancia. Si se usa esta aproximación y se sustituyen las ecuaciones 
10-14 y 10-18, en jc = L, en la 10-18, al observar que 8 X = L = kl/h x = L y /i vcrl = f 
h x ~ L (ecuaciones 10-19 y 10-21), da 


Re = 


*8Pi( Pi ~ P.>g 3 ( ki V I k, 

ipì 3 MrU-J 3v?U™»«) 


Entonces el coeficiente de transferencia de calor /i verl en términos de Re queda 


/i v ,. rt = I Mk t Rc 1/3 


r 


0 < Re < 30 
Pv^Pl 


(10-24) 


Los resultados obtenidos con base en las relaciones teóricas antes dadas con- 
cuerdan de manera excelente con los conseguidos experimentalmente. Se pue- 
de demostrar con facilidad que si se usan los valores de forma apropiada en 
las ecuaciones 10-22 y 10-24, en las unidades especifìcadas , da el coeficiente 
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La ecuacíón 10-25 da el coeficìente 
de transferencia de calor en la 
condensación en W/rci 2 ■ °C, cuando 
las canddades se expresan en las 
unidades especifícadas en sus 
descrípciones. 


de transferencia de calor en la condensación en W/m 2 * °C, ahorrando de este 
modo el paso por tediosas manipuiaciones de unidades en cada ocasión 
(figora 10-25). Esro también se cumple para las ecuaciones que siguen. Todas 
las propiedades del líquìdo se deben evaluar a la lemperatura de peiícula 
T/ — (T % m + T s )/2. Eí hf K y la p v se deben evaluar a la temperatura de satura- 
ción r sat . 

Flujo taminar ondulado sobra placas verticales 

Con números de Reynolds mayores que 30 se observa que se forman ondas en 
ia interfase liquido-vapor. aun cuando el llujo en la pelicula de Ifquido es to- 
davia l amina r En este caso se diee que es tamìnar ondulado. Las ondas en la 
interfase líquido-vapor tienden a incrementar la iransferencia de calor, Pero 
las ondas también complican el análìsis y resulta muy dìfícil obtener solucio- 
nes analíticas. Por lo tanto, se debe recurrir a estudios experimentales. En pro- 
medio, el incremento en la transfereneia de calor debido al efecto de las ondas 
es de alrededor de 20%, pero puede sobrepasar 50%. E1 monto exacto de la 
mejora depende del número de Reynolds. Con base en sus estudios experi- 
mentales, Kutateladze (1963) recomendó la siguiente relación para el coefí- 
ciente de transferencia de calor promedio en el flujo laminar ondulado de! 
condensado, para pv p t y 30 < Re < I 800, 


h 


vm t mKkilub 


_ R / g\'* 

1.08 Rc'~- 5,2 U/J ‘ 


30 < Re < 1 800 
P V <Pt 


(10*25) 


Una alternativa más sencilla para la relacìón antes dada, propuesta por Kuiaíelad- 
ze (1963), es 


h 


vcrEn cnduludo 


0.8 Re' 


,0,11 


n'cn (caJmadoJ 


(10-26) 


la cual reladona el coeficiente de transferencia de calor en el flujo laminar ondu- 
lado con el eorrespondiente al laminar sin ondas, McAdams (1954) incluso fue 
más allá y sugírió tomar en cuenta la transferencia de calor en la regìón ondulada 
simplemente al incrementar en 20% el coeficiente deteiminado a partir de la eeua- 
ción 10-22 para el caso lanhnar. Holman (1990) sugirió usar esta última ecuación 
también para la región ondulada, en el entendido de que se trata de un procedi- 
miento conservador que proporciona un margen de seguridad en el diseńo ténni- 
co. En este libro se usará la ecuacìón 10-25* 

Se puede determinar una relacíón para el numero de Reynolds en la región ìa- 
minar ondulada al sustítuìr la reíación para h dada en la ecuación 10-25 en la 
ecuación 10-11 y simplificar. Esto da 


Re 


'VL-rt, omlubnJo 


4.81 + 


3.70 Ĺk,(T^ - T s ) 


ix, h% 


-i 


1/3 


O.B20 


,p v ^Pì (10-27) 


Flujo turbulento sohre placas verticaies 

Con números de Reynolds de alrededor de l 800 el flujo de condensado se vuelve 
turbulento* Se han propuesto varias relaciones empíricas, con grados variables de 
complejidad, para el coeficiente de transferencia de calor para el ílujo turbulento. 
Una vez más, si se supone en beneficio de la senciliez que p v ^ p h Labuntsov 
(1957) propuso la relación que sigue para el flujo lurbulento del condensado so- 
bre placas verticales: 


lurbalíjnTD 


8750 + 58 Pr ” 5 


Re _ /C\ U3 

’r- (15 (Re ,m -253)Ur/ ' 


Re > 1800 

Pv <l p, 


( 10 - 28 ) 
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Re 


FIGURA 10-26 

Coefìcientes adimensionales de 
transferencia de calor del condensado 
sobre placas verticales para el flujo 
Ìaminar sin ondas, el laminar ondulado 
y el turbulento. 


Una vez más, las propiedades ffsicas del condensado se deben evaluar a la tempe- 
ratura de pelfcula T f = (T sat + T s )! 2. En este caso la relación para Re se obtiene 
al sustituir la relación para h, antes obtenida, en la relación paia Re, expresada en 
la ecuación 10-1U lo cual da 


Re, 


vi?rt, turhulento 


=[' 


0.Q6 9Q Ĺki Pr 0 5 (7~ ia , - T,) tg 

V-i h % \vf. 


1/3 


—151 Pr 11 ' 5 + 253 


40 


(10-23) 


En la figura 10-26 se observan las gráfìcas de los coeficientes de transferencia de 
calor adimensionales para ei flujo laminar sin ondas, el laminar ondulado y el tur- 
bulento del condensado sobre placas verticales. 

2 Placas inclinadas 

La ecuación 10-12 se desarrolló para placas verticales, pero también se puede usar 
para la condensación en pelíeula laminar sobre las superficies superiores de pla- 
cas que están incíinadas formando un ángulo 9 con respecto a la vertical, al reem- 
plazar g en esa ecuación por g cos 6 (fígura 10-27). Esta aproxìmación da 
resultados satisfactorios en especial para 9 ^ 60°, Note que los coeficientes de 
transferencia de calor en ia condensaciòn sobre piacas verticales e inclinadas es- 
tán relacionados entre sí por 

h ìiKimada = Km (eos 0) 1/4 ( laminar) (10-30) 

La ecuacìón 10-30 está desarrollada para flujo laminar del condensado, pero se 
puede usar también para flujos laminares ondulados como una aproximaciòn. 

3 Tubos verticales 

También se puede usar la ecuacìòn 10-22 para placas verticales con el fin de cal- 
cular el coeficiente de transferencia de calor promedio para la condensación en 
película laminar sobre las superficies exteriores de tubos verticales, siempre que 
el diámetro del tubo sea grande en relación con el espesor de la película de lí 
quido. 

4 Tubos horizontales y esferas 

También se puede extender el análisis de Nusselt de la condensaciòn en pelícuk 
sobre placas verticales hack tubos horizontales y esferas. Se determina que el 
coeficiente de transferencia de calor promedio para la condensacíón en película 
sobre ks superficies exteriores de un tubo horizontal es 



FIGURA 10-27 

Condensación en película sobre una 
placa inclínada. 
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= 0.729 


gMfll ~ Pvi hftkf 


~ T,)D 


♦/4 


<W/m- °C) 


< 10 - 31 ) 


en donde D es el diámetro del tubo horizontal- La ecuación 10-31 se puede modi- 
ficar con facilidad para una esfera al reemplazar la constante 0.729 por 0.815. 

Si se comparan las relaciones del coeficiente de transíerencia de calor para un 
tubo vertical de altura L y para un tubo horìzontal de diámetro D se Uega a 


1.29 

^horij 



( 10 - 32 ) 


A1 Ìgualar h VÉrìk ^ con , ta i da L = L29 4 D = 2.77D, lo cual implìca que para 
un tubo cuya longitud es 2.77 veces su diámetro, el coellciente de transferencia de 
calor promedio para la condensaeión en pelfcula lamínar es el mismo, sin impor- 
tar que el tubo esté colocado horizontal o verticalmente. Para L > 2.77ZX el coe- 
ficiente de transferencía de calor será mayor en la posicióu horizontaL A1 
considerar que la longitud de un tubo en cualquier aplicacìón práctica es varias ve- 
ces su diámetro, es una práctica común colocar horizontalmente los tubos en un 
condensador para maxtmizar el coeficiente de transferencia de calor en la conden- 
sación sobre las supertìcies exteriores de esos tubos. 



FfGURA 10-28 


Condensación en pelfcula sobre una 
hílera de lubos horizontales. 


5 Bancos de tubos horizontales 

En el diseho de condensadores los tubos horizontales apilados uno sobre del otro, 
como se muestra en ía figura 10-28 ? son de uso comdn. El espesor promedio de ía 
película de líquido en los tubos mferiores es mucho mayor, como resultado del 
condensado que cae sobre la parte superior de cllos desde los tubos que se encuen- 
tran directamente arriba. Por io tanto, el coeficiente de transfereucia de calor 
promedio en los tubos inferiores de ese tipo de arreglos es más pequeho. Sì el con- 
densado proveniente de íos tubos de arriba hacìa los de abajo drena con suavidad, 
el coeficiente de transferencia de calor promedto en la condensación en película 
para todos los ttibos en una hilera vertical se puede expresarcomo 


h hortt. N itítHSk "^9 


miPi “ Pi )htkj 




m 


l 


N 


(/4 I 


00 * 33 ) 


Note que se puede obtener la ecuación (0-33 a partir cie la relación para el coefi- 
ciente de transferencia de calor para un tubo horizontal al reemplazar D por ND . 
Esta relación no toma en cuenta el íncremento en ta transferencia de calor debido 
a la formación de rizos y turbuiencìa causadas durante el drenaje y T como conse- 
cuencia, en general proporciona resultados conservadores. 


Efecto de la velocidad del vapor 

En el análisís antes dado se consíderó que b velocidad del vapor era pequefia y, 
por consiguiente, el arrastre del vapor ejercido sobre la película de líquído es des- 
preciable, lo cual suele ser el caso + Sin embargo, cuando la veiocidad del vapor es 
alta, éste “tira” del fluido a lo largo de la interfase, puesto que eo ella la velocidad 
de ese vapor debe caer hasta el valor de la del líquido. Si el vapor fluye hacia aba- 
jo (es decir, en la misma dirección que el líquido), la fuerza adicional hará que se 
incremente la velocidad promedio del líquido y, como consecuencia, disminuye el 
espesor de la peìfcula. Esto, a su vez T disminuirá la resisteneia térmlca de la pelf 
cula de líquido y T de esle modo, aumentará la transferencia de calor. E1 tlujo de va- 
por hacía arriba tiene los efectos opuestos: el vapor ejerce una fuerza sobre el 
líquido en la direceión opuesta al flujo, adelgaza la película de líquido y, por con- 
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síguiente, disminuye la transferencia de caior. La eondensación en presencia de 
tlujo de vapor de velocidad elevada se estudía [por ejemplo, Shekriladze y Gome- 
lauri (1966)] y se obtienen relaciones para la transferencia de calor pero un aná™ 
lists detaílado de este tema se encuentra más allá del aleance de este texto de 
introductorio. 


Presencia de gases no condensables en los condensadores 

La mayor parte de los condensadores en las plantas de poder que trabajan con va- 
por operan a presiones muy por debajo de la atmosférica (por lo comun, por deba- 
jo de 0.1 atm) con el fm de maximizar la eficiencia térmica del ciclo y, como 
consecuencia, se eleva ìa posibìlìdad de infiltración de aire (un gas no condensa- 
ble) en ellos, Los estudios experimentales demuestran que la presencìa de gases 
no condensables en ei vapor tiene un efecto perjudìcial sobre la transferencia de 
calor en la condensación. Incluso pequenas cantidades de un gas no condensable 
en cl vapor causan caídas signìficativas en el coefíciente de transferencia de calor 
durante la condensación. Por ejemplo, la presencia de menos de 1% (en masa) de 
aire en el vapor de agua puede reducír el coeficiente de transferencia de calor en 
la condensación a más de la mitad. Por lo tanto, es práctica común desfogar perió- 
dicamente ios gases no condensables que se acumulan en los condensadores para 
garantizar una operación apropiada. 

La drástica reducción en el coeficiente de transferencia de calor en la conden- 
sación en presencia de un gas no condensable se puede explicar de la manera si- 
guiente; cuando se condensa el vapor mezclado con un gas no condensable, sólo 
este últìmo permanece en la vecindad de la superficie (figura 10-29). Esta capa de 
gas actúa como una barmra entre el vapor y la superficie y difìcuìta que aquél lle- 
gue a ésta, EI vapor ahora debe difundirse primero a través del gas no condensa- 
ble antes de llegar a la superficìe y esto reduce la efectívidad del proceso de 
condensación. 

Los estudios experimentales demuesfran que la transferencia de calor cn pre- 
sencìa de un gas no condensable depende fuertemente de la naturaleza de fiujo de 
vapor y de su velocidad. Conio el lector podria esperar, es más probable que una 
velocidad alta de fíujo remueva el gas no condensable estancado de la vecindad 
de la superficie y, de este modo, mejore )a transferencia de calon 


Vapor + gas no condensable 


Superficie ! 
fríá \ 


Condensado 

Gas no condensable 
* Vapor 

FIGURA 10*29 

La presencia de un gas no condensable 
en un vapor impide que las moléculas 
de éste lleguen con facilidad hasta la 
superficie fria y por ende 
la transferencia de calor en la 
condensación. 



EJEMFLO ì0-4 Condensación de vapor de agua 
sobre una placa vertical 


Vapor saturado de agua a la presìon atmosférica se condensa sobre una placa 
verticat de 2 m de aSto y 3 m de ancho que se mantiene a 80°C P haciendo 
circular agua fría por el otro lado (figura 10-30). Determine a) la razón de la 
transferencia de calor por condensación hacia la placa y b) la razón a la cual el 
condensado gotea de la placa por et extremo inferior de ésta. 


S01UCIÓN Vapor saturado de agua a 1 afm se condensa sobre una placa ver- 
ticaL Deben determinarse las razones de transferencìa de calor y de condensa- 
cióm 

ánpwicùms 1 Existen condiciones estacionarias de operación. 2 La placa es 
isotérmica. 3 El flujo del condensado es laminar ondulado sobre toda la placa (se 
verifìcará). 4 La denstdad del vapor es mucho menor que la del líquído, p v < 
Ptapìedades Las propíedades del agua a la temperatura de saturacìón de 
100X son h fg = 2 257 x 10 3 j/kg y p v - 0.60 kg/m 3 . Las propiedades del 
agua líquida a la temperatura de pelfcula de 7} = (+ T S )I2 = (100 + 80}/2 
= 90 fi C son (tabla A-9) 


[ atm 



Esquema para el ejemplo 10-4. 
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FIGURA 10-31 

Esquema para el ejemplo 10-5. 


p, = 965.3 kg/m 3 C p , = 4206 J/kg ■ °C 

/x, = 0.315 X 10~ 3 kg/m • s k,= 0.675 W/m ■ °C 

V; — fXi/pi — 0.326 X 10" 6 mVs 


Análisis a) El calor latente modifícado de vaporización es 
h% = h fs + o.6SCpi (r Mt - Tj 

= 2257 X 10 3 J/kg + 0.68 X (4206 J/kg ■ 0 C){100 - 80.CC 
= 2 314 X 10 3 J/kg 


Para el flujo laminar ondulado, con base en la ecuación 10-27 se determina 
que el número de Reynolds es 


Re = Re 


vcnicdl undukdo 


4.81 


3.70 LkjT^ - Tj 

R; h% 




4.81 + 


3.70(2 m)(0.675 W/m • °C)(i00 - 80)°C 
(0.315 X 10“ 3 kg/m • s)(2314 X 10 3 J/kg) 

9.81 m/s 2 \ IZ310.K2 


/ 9.81 m/s 3 0 

1,(0 326 x 10 -6 m 2 /s) 2 / _ 


= 1287 


el cual se encuentra entre 30 y 1800 y f por tanto, se verifica nuestra suposi- 
ción de que se trata de flujo laminar ondulado, Entonces, a partir de la ecuación 
10“25 P se determina que el coefsciente de transferencia de caior en la conden- 
sación es 


h ^veriical. 


ondulado 


Re k t 
1.08 Re 


e V_ (g\ m 

Llí — 5.2 \v}) 


1 287 X (0,675 W/m • °C) 
1.08(1287) 1:2 - 5.2 


f 9.81 m/s 2 \ m 
\(0.326 X ur 6 m 2 /s)V 


= 5 850 W/m 3 ■ °C 


E1 área superficial de transferencia de calor de ia placa es A s = W x L = (3 
m){2 m) — 6 m 2 , Entonces, ia razón de la transferencia de calor durante este 
proceso de condensación queda 


Q = hA£T M ~ T s ) = (5 B50 W/m 2 ■ °C)(6 m 2 )(I00 - 80)°C = 7.02 x W \V 


b) La razón de la condensación del vapor se determina a partír de 


^conjdensacìún 


ó 

h % 


7.02 X 10 5 J/s 

2314 X 10 3 J/kg 


= 0.303 kg/s 


Es decir, el vapor se condensará sobre la superficie a razón de 303 grarnos por 
segundo. 


EJEMPLO 10-5 Condensación de vapor de agua 
sobre una placa inclìnada 

lCuàì sería la respuesta del lector al problema de ejemplo anterior si la placa 
estuviera inclinada 30° con respecto a la vertical, como se muestra en ta fígura 
10-31? 
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SOLUCIÓN a) En este caso, se puede determínar el coeficiente de transferen- 
eia de calor a partìr de la relación correspondiente a la placa vertical, al reem- 
plazar g por g cos $. Pero en lugar de ello se usará la ecuación 10-30, puesto 
que ya se conoce el valor para la placa vertical a partìr de lo calculado en el 
ejemplo anterìor: 

k = h inc[in ^ = h ven fcos Q f* - (5 850 W/m 2 ■ °C)(cos 30°) m = 5 643 W/m 2 ■ °C 

Eì área superficial de transferencia de calor de la placa todavía es de 6 m 2 . En- 
tonces, la razón de la transferencia de calor en Ea condensación en el caso de ía 
placa inclinada queda 

Q = - 7j = (5 643 W/m 2 - °C)(6 m 2 )(100 - 80)°C = 6,77 x 10 s W 


b) De nuevo, la razón de la condensacìón del vapor se determina a partir de 


m eondensación 


h% 


6.77 X 1Q ? J/s 
2314 X 10 3 J/kg 


= 0.293 kg/s 


Discusión Note que la razón de la condensación disminuyó en alrededor de 
3.3% al inclinar la placa. 


EJEMPLO 10-6 Condensación de vapor de agua sofare tubos 
horizontales 


Vapor de agua, 40°C f 30°C 

( fHT . ^ Agua de cnfnamiento ) 

FIGURA 10-32 

Esquema para el ejemplo 10-6* 

SOLUCfÓN Vaporsaturado de agua a una presíón de 7.38 kPa se condensa so- 
bre un tubo horizontat a 30 Q C. Deben determínarse las razones de transferencia 
de cator y de condensactón. 

Suposiciones 1 Exisìen condíciones estacionarias de operación. 2 E1 tubo es 
ìsotérmìco. 

Propieàades Las propíedades del agua a 3a temperatura de saturación de 
40T, correspondiente a 7,38 kPa f son h fg = 2 407 x 10 3 J/kg y p v = 0,05 
kg/m 3 , Las propíedades del agua líquìda a la temperatura de pelícuta de T f = 

(T^ + f s )/2 = (40 + 305/2 - 35 D C son (tabla A-9) 

Pt = 994 kg/m 3 C pl = 4 178 J/kg ■ *C 

fji t = 0,720 X 1Q” 3 kg/m ■ s = 0.623 W/m - °C 

Análisìs a) El calor latente modificado de vaporización es 

- hfr + 0.68 C pt (T á . Jt - 7Q 

= 2407 x ÌQ 3 J/kg + 0,68 X (4 178 J/kg ■ °C)(40 - 30)°C 
= 2435 X ÌQ 3 J/kg 

Dado que p v < p f (puesto que 0,05 <£ 994), basándose en la ecuación 10-31 
se determina que et coeficiente de transferencia de calor para la condensación 
sobre un solo tubo horízontal es 


E! condensador de una planta termoeléctríca opera a una presión de 7,38 kPa, 
A esta presión, el vapor de agua se condensa sobre las superfícies exteriores de 
tubos horizontales por los cuales circula agua de enfrianmento, Et diámetro ex- 
teríor de los tubos es de 3 cm y las superficíes exteríores de los mismos se 
mantienen a 30°C (figura 10-32}, Determine a) ta razón de la transferencia de 
cator hacía el agua de enfnamiento que está circulando en los tubos y b) la 
razón de la condensacíón del vapor de agua por unidad de longitud de un tubo 
horizontaL 
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FIGURA 10-33 

Esquema para el ejemplo 10-7. 


h = h 


Jiorizontal 


= 0.729 


'SPiiPl ~ Pv ) h %tf 


P(T sm ~T s )D 


i/4 


- 0.729 


gpì h %^< 


P i (T«a ~ T s ) D 


1/4 


= 0.729 


(9.81 m/s 2 )(994 kg/m 3 ) 2 (2435 X 10 3 J/kg)(0.623 W/m • °C) : 


,31 


(0.720 X 10“ 3 kg/m • s)(40 - 30)°C(0.03 m) 


= 9 294 W/m 2 • °C 

El área superfícíal de transferencia de calor del tubo por unidad de longitud es 
A s - ttDL = ir(0.03 m)( 1 m) = 0.09425 m 2 . Entonces, la razón de la transfe- 
rencia de calor durante este proceso de condensación queda 

Q = hA s (T SM - T s ) = (9292 W/m 2 ■ °C)(0.09425 m 2 )(40 - 30)°C = 8760 VV 


b) La razón de ia condensacìón del vapor es 


rh 


conden&itciÓTi 


Q_ 

h% 


8760J/S 
2435 X 10 3 J/kg 


= 0.00360 kg/s 


Por lo tanto, el vapor se condensará sobre el tubo horizontal a razón de 3.6 g/s, 
o sea, 13.0 kg/h por metro de su longitud. 


EJEMPLQ ÍO-7 Condensación dei vapor de agua sobre bancos 
de tubos horizontales 

Repita el problema de ejemplo anterior para el caso de 12 tubos horizontales 
dispuestos en un arreglo rectangular de 3 tubos de alto y 4 tubos de ancho, 
comose muestra en la figura 10-33. 

SOLUCIÓN a) La presencia de otros tubos en su vecindad no influye sobre la 
transferencia de calor en la condensación sobre un tubo, a menos que el con- 
densado de otros tubos gotee sobre él. En nuestro caso los tubos horizontales 
están dispuestos en cuatro hileras verticales, consistiendo cada una de ellas en 
tres tubos. El coefìciente de transferencia de caior promedio para una hilera 
vertical de /Vtubos horizontaies está relacionado con ei de un solo tubo horizon- 
tal por la ecuación 10-33 y se determina que es 

Kttóz. n tubos = Ahoriz.. tubo = 575 (9 294 W/m 2 ■ °C) = 7 062 W/m 2 • °C 

Cada hilera vertica! consta de tres tubos y, por consiguiente, el coeficiente de 
transferencia de calor que acaba de determinarse es váiido para cada una de las 
cuatro hileras. En otras palabras, se puede tomar este valor como el coeficien- 
te promedio de transferencia de caior para los 12 tubos, 

El área superficial para los 12 tubos por unidad de tongitud de los mismos es 

A, = ttDL = 12-77(0.03 m)(l m) = 1.1310 m 2 

Entonces, la razón de la transferencia de calor durante este proceso de conden- 
sación queda 

Q = hA s (T f . M - r s ) = (7 062 W/m 2 ■ °C)(1.131 m 2 )(40 - 30)°C = 79870 W 
b) De nuevo, la razón de la condensación del vapor se determina a partir de 


http://gratislibrospdf.com/ 
















_Q _ 79870 J/s _ A . . 

>»c 0 „d CT «ì6„ 2435 X 10 3 J/kg 3 k,i/!> 

Por lo tanto, el vapor se condensará en ìos tubos horizontales a razón de 32.8 
g/s por metro de longitud de los tubos 


10-6 • CONDENSACIÓN EN PELÌCULA DENTRO 
DE TUBOS HORIZONTALES 

Hasia alìDra se ha discutido la condensación en pelicula sobre las superjìcies ex- 
teriores de tubos y otras configuraciones geométricas, la cual se caracteriza por 
una velocidad despreciable del vapor y el flujo no restringido del condensado* Sin 
embargo, la mayor paite de los procesos de condensación que se encuentran en las 
aplicaciones de refrigeración y acondicionainiento de aire están relacionados con 
la condensación sobre ias superficìes interiores de tubos horizontaies o verticales. 
El análisis de la transferencia de calor de la condensacìón en el interior de íubos 
se compíica por el hecho de que la veiocidad dei vapor y la rapidez de la acumu- 
Ìaciòn de Iiquido sobre las paredes de los tubos influyen fuertemente sobre ella 
(figura 10-34). 

Para velocidades hajas dei vapor\ Chato (1962) recomienda esta expresión pa- 
ra la condensación 


^ìnterw 0.555 


'mtpì- 




- f. ,3 , T 
„ — T,) \ h flt + Z c P liT '« /J J| 


(10-34) 


para 


Re, 


VjpOT 


\ / adntisi 


< 35 000 


( 10 - 35 ) 


en donde el numero de Reynolds del vapor se debe evaluar en las condiciones de 
adnúsión del tubo, mediante su diámetro interno como la longitud característica. 
Rohsenow da las correiaciones del coeficiente de transferencia de calor para velo- 
cidades más altas del vapor. 


10-7 - CONDENSACIÓN P0R G0TAS 

La condensaciòn caracterizada por gotitas de diámetros variables sobre la super- 
ficie de condensación en lugar de una pelíeula continua de líquido, es uno de los 
mecanísmos más eficaces de la transferencia de caíor y con él se pueden lograr 
coeficientes de transferencia extremadameme grandes (figura 10-35). 

En la condensación por gotas éstas se forman en los sitios de nucleaciòn sobre 
la superficie y crecen como resultado de la condensación continuada, se juntan 
formando otras más grandes y resbalan hacia abajo cuando alcanzan cierto tama- 
no, despejando la superficie y exponiéndola al vapor. En este caso no existe pelí- 
cula de líquido que oponga resistencia a la transferencía de calor. Como resultado, 
con la condensación por gotas se pueden logran coeficientes de transferencia que 
son más de 10 veces más grandes que los asoctados con la condensacìón en pelí- 
cula. Los coeficientes de transferencia grandes permiten a los disenadores lograr 
una velocidad específica de transferencia de calor con un área superficial más pe- 
quena y, por consiguienle, un condensador más pequefio (y menos caro). Por lo 
tanto, la condensación porgotas es el modo preferido en las aplicaciones de trans- 
ferencia de calor. 
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Líquído 

Vapor -► 


" - Tubo 

PtGURA 10-34 
Fiujo del condensado en un tubo 
horizontal con velocidades grandes 
del vapor 



FIGURA Í0-35 


Condensación por gotas de vapor de 
agua sobre una superfìcie vertical. 

(Tomadu de Hampson y Òzifìk.) 
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E1 reto en eíite tipo de eondensaeión no es lograrla sino sostenerla durante lar- 
gos periodos. La condensación por gotas se logra al agregar una sustancia quími- 
ca promotora en ei vapor, rratando con esta la superfície o recubriéndola con un 
polfmero, como ei Teílum o con un meial noble, como oro, plata, rodio, paladio o 
plaiino. Los promotores usados incluyen diversas ceras y ácidos grasos, como los 
ácídos oleieo, esteárico y linoico, No obslante, pierden su efeclividad despuds dc 
un tiempo, debido a la incrustación, la oxidación y la remoción del promotor de la 
superficie. Es posible sostener la condensación por gotas durante un ano medían- 
te los efectos combìnados de recubrimiento de la superficie e Ìnyección periódica 
del promotor en el vapor. Sin embargo, cualquìer ganancia en la transferencía de 
calor debe tasarse contra el costo asociado con el sostenimiento de este tipo 
de condensación. 

La condensación por gotas se ha esmdiado en forma experimental para varias 
combinaciones superfície-fìuido* De elías, los esmdios sobre la condensación de 
vapor de agua sobre superfícies de cobre ha atraído la mayor parte de la atención 
debido a su extendida aplicación en plantas generadoras que funcionan con vapor. 
P. Griffilh (1983) reeomienda estas sencillas correlaciones para la condensación 
por gotas del vapor de agua sobre superýicies de cobre'. 

51 104 + 2 0447; at 22°C < T m < 100°C (10-36) 

25 5310 1 7T t >100 D C (10-37) 

en donde r sa , se da en °C y el coefíciente de transferencìa de calor, ^ porÈOtas se ob- 
tiene en W/m 2 ■ °C. 

Los coeficientes de transferencià de calor que se pueden lograrcon la conden- 
sación por gotas tiencn poco significado si el material de la superficíe de conden- 
sación no es un buen conductor, como el cobre, o si la resistencia térmica del otro 
lado de la superficie es demasíado grande. En operación estacìonaria la trausfe- 
rencia de calor de uno de los medios bacia el otro depende de la suma dc las resis- 
tencìas térmícas en la trayectoria del flujo del calor, y una resistencia térmica 
grande puede eclipsar todo lo demás y domínar el proceso de transferencia* En 
esos casos la rnejora de la exactitud de una resistencia pequefia (como una debida 
a lacondensación o a ìa ebullición) difícilmente produce alguua diferencia en los 
cálculos del coeficiente de transferencia de calor total. 


TEMA DE INTERES ESPECIAL* 


Tuhos de calor 

Un tubo de calor es un aparato sencillo, sín partes móviles, con el que se 
pueden transferir grandes cantidades de calor a distancias bastante grandes, 
en esencia a temperatura constante, sin requerir entrada de potencia. Bási- 
camente, se trata de un tubo delgado sellado que contiene una estructura de 
mecha que fbrra la superficie interior y una pequena cantidad de fíuido, co- 
mo el agua en estado saturado, como se muestra en la figura 10-36, Se 
compone de tres secciones: la del evaporador , cn uno de los extremos, cn 
donde el calor se absorbe y el fíuido se vaporiza; la del condensador , en el 
otro extremo, en donde el vapor se condensa y el calor se rechaza, y la 
adìabátìca entre ellas, en donde las fases de vapor y líquida dcl fíuido se 
rnueven en direcciones opuestas por el núcleo y la mecha, respectivamen- 


*Esta sección se puede pasar por aito sín pérdida de continuidad. 
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FIGURA 10-36 

Esquema de operación de un tubo de calor. 


te, para completar el cicio sin una transferencia significati va de calor entre 
el fiuìdo y el medio circundante, 

E1 tipo de fluido y la presión de operación dentro del tubo de calor de- 
penden de su temperatura de operación. Por ejemplo, las temperaturas del 
punto crítico y del punto triple del agua son 0.01 °C y 374.1°C respectiva- 
mente, Por lo tanto, el agua puede pasar por un proceso de cambio de fase 
de líquido a vapor o de vapor a líquido sólo en este rango de temperatura y, 
por consiguiente, no resultará un fluido apropiado para aplicaciones rela- 
cionadas con temperaturas más allá de este rango. Ádemás, el agua pasará 
por un proceso de cambio de fase a una temperatura específica sólo si su 
presión es igual a la de saturacíón a esa temperatura, Por ejempio, si se di- 
sena un tubo de calor con agua como fluído de trabajo para elimìnar calor 
a 70°C, la presión dentro del tubo debe mantenerse a 31.2 kPa, que es la 
presión de ebullición del agua a esta temperatura. Note que este valor se 
encuentra muy por debajo de la presión atmosférica de 101 kPa y, como 
consecuencía, el tubo de calor operará en un medìo ambiente al vacío. Si, 
por el contrario, la presión en el interior se mantiene a la presión atmosfe- 
rica local, la transferencia de calor dará por resuitado un aumento en la 
temperatura del agua, en lugar de la evaporación. 

Àun cuando el agua es un fluido apropiado para usarse en el intervaio de 
las temperaturas moderadas que se encuentran en el equipo electrónico, se 
pueden usar varios otros fluidos en la construcción de tubos de calor para 
permitir su uso en aplicaciones criogénicas así corno en temperaturas ele- 
vadas, En la tabla Ì0-5 se dan los rangos apropiados de temperatura para 
algunos fluidos comunes en los tubos de calor. Note que el rango totai de 
temperatura se extiende desde casi el cero absoluto para fluìdos criogéni- 
cos, como el heJio, hasta más de 1 600°C, para metales líquidos, como el li- 
tio. Los ultimos límites de temperatura para un fluido son las temperaturas 
del punto trìple y del punto crítìco, Sin embargo, en la práctica se usa un 
rango más estrecho de temperaturas para evítar las presiones extremas y los 
calores bajos de vaporìzación que se tienen cerca del punto crítíco, Otras 
características deseables de los fluidos son que tengan una elevada tensión 
superficial para mejorar el efecto de capilarídad y ser compatibles con el 
material de la mecha, asi corao poder disponer de ellos con facilidad, ser 
químicamente estables, no tóxicos y baratos. 

R. S. Gaugler de la General Motors Corporation fue el que concibió por 
prímera vez el concepto de tubo de calor, y quien solicitó una patente para 
él en 1942. Sin embargo, no recibió mucha atención hasta 1962, cuando se 


TABLA 10-5 

Intervatos apropiados de temperatu- 
ra para algunos ftuidos usados en 
los tubos de calor 


Fluìdo 

Intervalo de 
temperatura, °C 

Helio 

-271 

a -268 

Hidrógeno 

—259 

a -240 

Neón 

-248 

a -230 

Nitrógeno 

-210 

a -150 

Metano 

-182 

a -82 

Amoniaco 

-78 

a -130 

Agua 

5 

a 230 

Mercurio 

200 

a 500 

Cesio 

400 

a 1000 

Sodio 

500 

a 1200 

Litio 

850 

a 1600 
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sugirió que se usara en aplicaciones espaciales. Desde entonces los tubos 
de calor han encontrado una amplia gama de aplicaciones, incluyendo el 
enfriamiento de equipo electrónico. 


Operación de un tubo de calor 

La operación de un tubo de calor se basa en los principios físicos siguientes: 

* A una presión específìca, un líquido se vaporizará o un vapor se con- 
densará a cierta temperatura, liamada temperatura de saiuracìón , Por 
tanto ? al fijar la presión en el interior de un tubo de calor se fíja la tem- 
peratura a la cual oeurrirá el cambio de fase. 

* À una prcsión o temperatura específicas, la cantidad de calor ahsorhido 
cuando se vaporiza una unìdad de masa de líquido es igual a la canti- 
dad de calor rechazado cuando el vapor se condensa. 

* La presión capilar desarrollada en una mecha moverá un Iíquido en ella 
incluso en contra del campo gravitacional, como resultado del efecto 
de capiJaridad. 

- Un fluido en un canal fluye en la dirección de la presión decreciente. 

Inicialmente la mecha del tubo de calor se satura con Ifquido y la sección 
del núcíeo se llena con vapon Cuando el extremo del evaporador se pone 
en contacto con una superficie caliente o se coloca en un medio ambiente 
caliente, se transferirá calor hacia el tubo. À1 encomrarse en un estado sa- 
turado, el líquido en el extremo del evaporador de tubo se vaporìzará como 
resultado de esta transferencia, causando un aumento la presión de vapon 
Esta dìferencia resultante de presión inipulsa el vapor por el nucleo del tu~ 
bo, de la sección deí evaporador a la del condensador. E1 extremo deì con- 
densador del tubo de calor se encuentra en un medio ambiente frio y, por 
consiguiente, su temperatura superficial es más baja. E1 vapor que entra en 
contacto con esta supcrficie más frfa se condensa, liberando el calor de va- 
porización, el cual es rechazado hacia el medio circundante. Entonces, el If- 
quido regresa hasta el extremo deì evaporador del tubo por la mecha, conio 
resultado de la accìón de capilarìdad de esta última, completando e! cido. 
Lo anterior conduce a que se absorba calor en uno de los extremos del tu- 
bo y se reehace en el otro, sirviendo el fluìdo que se encuentra en el interior 
como un medio de transporte para ese calor. 

Los procesos de ebullición y condensación están asociados con coefi- 
cíentes de transferencia de calor extremadamente elevados y, como conse- 
cuencia, resulta natural csperar quc el tubo de caior sea un aparato muy 
eficaz para la transferencia de estc últirno, puesto que su operación se basa 
en ebullición y condensacíón altemadas del fluido de trabajo. De hecho, los 
tubos de ealor tienen conductividades efectivas de varios cientos de veces 
la del cobre o de la plata. Es decir, el reemplazo de una barra de cobre en- 
tre dos medios a temperaturas diferentes por un tubo de calor de igual ta- 
maho puede incrememar la razón de la transferencia de calor entre esos dos 
medios en varios cientos de veces. Un tubo simple de calor eon agua como 
fluido de trabajo tiene una conductividad térmíca efectiva dei orden de 
100000 W/in ■ °C en comparación eon alrededor de 400 W/rn ■ °C para el 
cobre. Para un tubo de calor no es desacostumbrado tener una conduciivi- 
dad efectiva de 400000 W/m ■ °C, la cual es 1 000 veces la del cobre. Por 
ejemplo, un tubo cilfndrico horizontal de calor, de 15 cm de largo y 0 + 6 cm 
de diámetro con agua en su interior, puede transferir calor a razón de 300 
W. Por tanto, en algunas aplicaciones criticas, se prefieren los tubos 
de calor a pesar de su elevado costo inicíah 
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Existe una pequena diferencia de presìón entre los extremos del evapora- 
dor y del eondensador y, por tanto, una pequena diferencia de temperatura 
entre ellos, ésta suele ser de entre 1°C y 5°C. 

Construcción de un tubo de calor 

La mecha de un tubo de calor proporcíona el medio para el regreso del lf- 
quido hacia el evaporador. Por lo tanto, su estructura tiene un fueite efecto 
sobre el desempeno del tubo; el diseno y ia construcción de )a mecha son 
los aspeetos más críticos del proceso de fabricación. 

A menudo ìas mechas se fabrican de ceráinica porosa o de malla tejida de 
acero inoxidable. También se fabrican junto con el tubo, extruyendo ranu- 
ras axiales a lo largo de su superficie interior, pero este procedimìento pre- 
senta dificukades de fabricación. 

EI desempeho de una mecha depende de su estructura. Se pueden cam- 
biar sus características variando el tamańo y el número de los poros por 
unidad de volumen y la continuìdad de los pasos. E1 movimiento del líquí- 
do en la mccha depende del equilibrio dinámico entre dos efectos en opo- 
sición: la presión capilar , la cual crea el efecto de succión para tirar del 
líquido, y la resìstencìa intema ai flujo , como resultado de la frieción entre 
las supeificies de la malia y el iíquido. Un tamaho pequeno deporo ìncre- 
menta la acción capilar, puesto que la presión capilar es inversamente pro- 
porcional al radio capilar efectivo de la malla. Pero decrecer el tamano del 
poro y s de este modo, el radio capilar también incrementa ìa fricción que se 
opone al movimíento. Por lo tanto, el tamano del núcleo de la malla se dc- 
be reducir mientras el incremento en la fuerza capilar sea rnayor que el in- 
cremento en la fuerza de fricción. 

Note que el tamańo óptimo de poro es diferente para fluidos y orientacio- 
nes diferentes del tubo de calon Una mecha disehada de manera inapropia- 
da da como resultado un suministro inadecuado de líquido y una posterior 
falla del tubo. 

La acdón capilar permite que el tubo de calor opere en cualquier orien- 
tación en un campo de gravedad. Sin embargo, su rendìmiento es mejor 
cuando las fuerzas capilar y de la gravedad actuen en la misina dirección 
(extremo del evaporador abajo) y es peor cuando esias dos fuerzas actúen 
en direeeiones opuestas (extremo del evaporador arriba). La gravedad no 
afecta la fuerza capìlar cuando el tubo se encuentra en posición horizontaL 
Se puede duplicar la capacidad de remoción de calor de un tubo horizontal 
instalándolo verticalmente, con el extremo del evaporador abajo, de modo 
que la gravedad ayude a la acción capilar. En el caso opuesto, orientación 
vertical con el extremo del evaporador arriba, el rendimiento disminuye de 
manera consìderable en relación con el caso horizonta) ya que la fuerza ca- 
pilar debe trabajar contra la de la gravedad. 

La mayor píirte de los tubos de calor tienen forma cilíndrìca. Sin embar- 
go, se pueden fabricar en una gran variedad de formas que contengan co- 
dos de 90°, vueltas en S o espirales* También se pueden producir como una 
capa plana, con un espesor de alrededor de 0.3 cm. Los tubos planos de ca- 
lor resultan muy adecuados para enfriar tableros de circuitos iinpresos 
(PCB) con elevadas salidas de potencia (digamos, 50 W o más). En estc ca- 
so, los tubos planos de calor se sujetan directamente a la superfície poste- 
rior del PCB y absorben y transfieren eí calor hacia los bordes. Suelen 
sujetarse aletas para enfriamiento al extremo del condensador del tubo con 
el fin de mejorar su efectividad y eliminar un cueilo de botella en la trayec- 
toría del flujo de calor de los componentes hacia el medio ambiente, cuan- 
do el ultimo sumidero de calor es el aire ambientaL 
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FIGURA 10-37 

Varíación de la capacidad de remoción 
de calor de un tubo de calor con el 
ángulo de inclìnación con respecto a la 
horizontal, cuando el líquido fluye en 
la mecha contra la gravedad. 

{Tomado de Steinberg.) 



TABLA 10-6 

Capacidad típica de remoción de 
calor de varios tubos de calor 

Diámetro 


Razón 

exterior, 

Longitud, 

de remoción 

cm (in) 

cm (in) 

del calor, W 

0.64(1) 

15.2(6) 

300 


30.5(12) 

175 


45.7(18) 

150 

0.95(|) 

15.2(6) 

500 

30.5(12) 

375 


45.7(18) 

350 

1.27(1) 

15.2(6) 

700 


30.5(12) 

575 


45.7(18) 

550 


En la figura 10-37 se muestra la disminución en el rendimiento de un 
tubo de calor de 122 cm de largo, con agua como fluido de trabajo, con el 
ángulo de inclinación con rcspecto a la horizontal, para mechas basta, me- 
diana y fma, Note que para el caso horizontal el tubo de calor con una 
mecha basta tiene el mejor rendimiento, pero éste cae bruscamente con- 
forme se eleva el extremo del evaporador desde la horizontal. E1 tubo con 
una mecha fina no tiene tan buen rendimiento en la posición horizonta), 
pero mantiene mucho su nivet de rendimiento en las posiciones inclinadas. 
Resulta evídente, con base en esta fìgura, que los tubos de calor que traba- 
jan coníra la grávedad deben equiparse con meeha.$finas. En la tabla 10-6 
se dan las capacidades de remoción de calor de varios tubos. 

Una preocupación importante acerca del rendimiento de un tubo de caior 
es la degradaeiòn eon el tiempo. Àlgunos tubos han fallado apenas unos 
cuantos meses después de haber sido puestos en operación. La cansa prin- 
cipal de la degradación parece ser la contamìnación que ocurre durante el 
sellado de los extremos deJ tubo que afecta la presión de vapor. Se ha mi- 
nimizado esta íbrma de contaminación mediante la soldadura con un haz 
de electrones en salas limpìas, La contaminación de la mecha antes de su 
instalación en el tubo es otra causa de degradación. La ìimpieza de la me- 
cha es esencial para su operación confiable durante largo tiempo. Los tubos 
de calor suelen pasar por un extenso proceso de pruebas y control de eali- 
dad antes de ponerlos en uso. 

Una consideración importante en el diseno de los tubos de calor es la 
compatibilidad de los materiales usados para el tubo, la mecha y el fluído. 
De lo contrario, la reacción entre los materiales incompatibles produce ga- 
ses no condensables, lo cual degrada el rendimiento del tubo. Por ejemplo, 
la reaeción entre el aeero inoxidable y eì agua en algunos de los primeros 
tubos de calor generó gas hidrógeno, el eual destruyó el tubo. 


l&GW.--— 

f Tubo 

de calor 0.6 cm 

V_ J_ 

L - 30 cm 

FIGURA 10-38 

Esqucma parael ejemplo 10-8. 



EJBMPL0 10-8 Reemplazo de un tubo de caior por una barra 
de cobre 

Un tubo cilíndrico de calor de 30 cm de largo que tiene un diámetro de 0.6 cm 
está disipando calor a razón de 180 W, con una diferencia de temperatura de 
3°C de uno a otro lado del mismo, como se muestra en la figura 10-38. Si en 
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I su lugar se usara una barra de cobre de 30 cm de íargo para elímínar el cator 
con la mísma razón determine el díámetro y la masa de la barra de cobre que 
se necesita instalar 

SOLUCIÚN Un tubo cilíndnco de calor disipa calor con una razón específica. 
Deben determinarse el diámetro y la masa de una barra de cobre que pueda 
condueìr calor a la m isma razón, 

Suposición Existen condiciones estacionarias de operación. 

Propiedades Las propíedades del cobre a la temperatura ambiente son p = 
8933 kg/m 3 y k = 401 W/m ■ °C. 

Anáiìsis La razón de la transferencia de calor por la barra de cobre se puede 
expresar como 


en donde k es la conductivìdad térmica, Ĺ es la longitud y AT es la diferencia 
de temperatura de uno a otro íado de la barra de cobre, Al despejar ei área A de 
la seccìón transversal y sustituir íos valores especifìcados da 



0.3 m 

(401 W/m - 0 C)(3°C) 


(180 W) — 0,04489 m 2 = 448.9 cm 2 


Entonces el díámetro y la masa de la barra de cobre quedan 


A = “fr D 2 - ỳ D = V4 ÀHi = \/4(466.3 cm 2 )M — 24,4 cm 

m = pV = pAĹ = (8 5 33 kg/m 3 )(0.04489 m 2 )(0.3 m) = 120 kg 

Por lo tanto, el diámetro de la barra de cobre necesita ser casì 40 veces el del 
tubo de calor para transferir ese caíor a la misma razón, Asimismo, la barra ten- 
dría una masa de 120 kg, que es ìmposíble que una persona promedio pueda 
levantar. 


RESUMEN 


Se presenta la ebullición cuando un líquido se encuentra en 
contacto con una superfície mantenida a una temperatura T s su- 
ficiente por encima de la de saturación T saí del líquido. Se cla- 
sifica como ebutlición en estanque o ebuilición en flujo , 
dependicndo de la presencia de movimiento masivo del fluido* 
Se dice que !a ebutlición es en estanque si no se tiene movi- 
miento masivo de! fluido y ebullición en flujo (o ebulUcìón en 
convección forzada) si se tiene, La ebullìción en flujo y en es- 
tanque se clasifìca además como ebullicìón subenfriada y ebu- 
liicìón saturada, dependíendo de la temperatura de la masa de 
líquido* Se dice que la ebullición es suhenfriada (o local) cuan- 
do la temperatura de la masa principal del líquido está por de- 
bajo de la de saturación r sat> y saturada (o masiva) cuando la 
temperatura dei lfquido es iguaì La ebullición exhibe re- 
gímeoes díferentes, dependiendo de la temperatura en exceso, 
À r exocso , Se observan cuatro regímenes diferentes dc ebullición: 
ebullìción en convección natura!, ebulliciÓTi nuclcada, ebulli- 


ción de transición y ebullición en película. Estos regímenes se 
ilusiran sobre La curva de ebulHción, La razón de evaporación 
y Ja de transferencìa de calor en la ebullicìón nucleada se incre- 
mentan al ìncrementarse AT exoew y alcanzan un máximo en al- 
gún punto + E1 flujo de calor en este punto recibe el nombre de 
fliijo critico (o máximo) de calor , q mU . La razón de la transfe- 
rencìa de calor en la ebullìción nucleada cn estanque se deter- 
mína a partir de 


^mideada P't tyg 


giPi - Pv) 

m 

‘ Cpi(T s ~ T S J 

cr 


. Cffhfg Pr" _ 


E1 flujo crítico (o máximo) de calor en la ebultición nucleada 
en estanque se determina a partir de 


= C„ hfjtrgpl ( p, - pjì' 
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en dondc el valor de la consiante C ct es alrededor dc 0/15. El 
fliijo mínimo de ealor sc expresa por 


9«Cn = 0.09p„ h( S 


~<T,g(P) - Pv) 1 

. (p/+ p,y J 


1/4 


El flujo de calor para la ebtdlición estable en peiícula sobre el 
exterior dc un cílmdro hońzontaì o de una esfera de diámetio D 
se expresa por 


(Fpclk'uln ^pdícuìa 


gtì p,(pi - pM/g + 0.4^ <r, - t m ) 


M„ 0(7, - T^) 


1/4 




en dondc la constante = 0.62 para los eilindros horizon- 

tales y 0.67 pára ías esfcms, Las propiedades dcl vapor deben 
evaluarse a la temperatura de película 7) = { J’ 5at 4- T s )f2, la cual 
es la remperatura promedio de la película de vapor. Las propie- 
dades dd líquido y dcben evaluarse a Ìa temperatura de satu- 
racióo a la prcsión espccificada. 

En la naturaleza se observan dos formas distintas de conden- 
sación: condcnsación en película y condensación por gotas. En 
la condensúción en peltcula el condensado moja la superficie y 
forma una película de líquido sobre la superficíe que resbala ha- 
cia abajo por la infTueticia de la gravedad. En la condensación 
por gotas el vapor condensado Forma Ìncontables gotitas de dìá- 
metros variables sobre la superficie, en lugar de una película 
continua. 

E1 número de Reynolds pai'a el flujo de condensado se define 
como 


A, Pi V, 4A,Pj V, _ 4ńi 

P-t PP-t PPt 


4QconJcn 4 A s h(T M - T s ) 

pp,h% pp.,h% 


Re < 1 8t)0 y turbuìento para Re > 1 800. Los coeficienies de 
transferencia de calor en las regiones de flujo laminar ondulado 
y turbulento se determinan a partir de 

_ Re k, /_|\ 10 30 < Re < 1800 

ven -°ndnwo 1,08 Re‘- a - 5.2 \vj) * Pv < 9, 

. = __/£\ 1/3 

«v«n. lurbukiuo 8?5() + gg pj-0.5 (Re 0.75 _ 3533 \ v j) • 

Re > 1800 

Pi-<Pi 

También se pueden usar las ecuaciones de ìas placas vertì- 
cales para la condensadón en película laminar sobre las su- 
perficies superiores de las placas que están inclinadas en un 
ángulo 0 con respecto a ia verticaL al reemplazar g en esa ecua- 
cióu por g cos B. Tambiéu se pueden usar las ecuaciones de las 
piacas verticales con el fin de calcular el coefìcieme de íransfe- 
rencia de calor promedio para la condensación en película lami- 
nar sobre las superficies supertores de los tubos verticales 
siempre que el diámetro del tubo sea grande en relación con el 
espesor de la pelícnla de líquido. 

E1 coeficiente de trausferencia de calor promedio para la con- 
densacidn en película sobre las superficies exteriores de un tu- 
bo horízontal se determina que es 


h 


hori.7- 


' gp,(p, - p,) h%kj lw 
. toiT.-TJD \ 


en donde D es el diámetro del tubo horizontal. Esta relación se 
puede modifícar con facilidad para una esfera, al rcemplazar la 
eonstante 0.729 por 0.815. También se puede usar para N tubos 
horízontales apilados uno sobre el otro, si se reemplaza D en el 
denominador por /V£X 

Para velocidades bajas del vapor se puede determinar el coe- 
ficiente de transferencia de calor en la condensación en pelícu- 
la dentro de tubos horizontales a parttr de 


en donde hf g es el caíor latente modijìcado de vaporìzacicm, de- 
fmido como 


^itileino = 0-555 


gpt(pi~ p t )kì (, , 3 


P,(T,. 


~ Pj ( 

V 


h (K + g C pl ( T sal “ T s ) 




h % = h fG + 0MC p{ {T sat -Td 


y representa la transferencía de calor durante la condensación 
por unidad de masa del condensado, 

À1 aplícar aJgunas suposiciones simplificadoras se determina 
que el coefiáente de transferencia de calor promedio paia !a 
condensacíón en pelícnìa sobre una placa vertical de altura L es 


Aven = 0.943 


SPl(Pl - Pv) 


P-i (1S 


Todas las propiedadcs del ìíqitido deben evaluarse a la tempera- 
tura de película T f = (T su , + T s )f2. El h fg y p v deben evaluarse a 
T m E1 flujo de condeusado es suave y laminar sìn ondas para 
alrededor de Re ^ 30, iamìnar onduíado en el rango de 30 < 


y 


Re 


vapor 



<35 000 


en doude debe evaluarse el número de Reynolds del vapor en 
las condiciones de admísión del tubo, medìante el diámetro inte- 
rior de éste como la longitud característica. Por últíim el coeiì- 
ciente de txansferencía de calor para la condensación por gotas 
de vapor de agua sobre superficies de eobre se expresa por 


. = Í51 104 + 20447" w 22°C < < I00X 

***" * olm \25 5 310 T T sal > 100 D C 

en donde se da en °C y el coefieieníe de transferencia de ca- 
lor, /ipcrgoxas, se obtiene en W/m 2 -°C. 
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PR0BLEMAS* 


Transferencia de calor en la etiulltción 

IÍI-IC iQué es cbullición? iQué mecanismos son responsa- 
bles de los muy elevados coefictentes de transferencia de calor 
en la ebullición nudeada? 

10-2C ^La cantidad de calor absorbido cuando 1 kg de agua 
líquida saturada hierve a 100°C tiene que ser igual a la cantidad 
de calor Itberado cuando 1 kg de vapor saturado de agua se 
condensa a 100°C7 

UKH ^Cuál es ìa diferencia entre evaporación y ebullicìón? 


*los problemas designados por una ÍJ C M son preguntas de concepto 
y se alienta a los estudiantes a responderlas todas, Los designados 
por una ,f l” están en umdades ingiesasy los usuarios del Sl pueden 
ignorartos, Los problemas con un icono de EES-CO. ®, se 
resueiven mediante el EES y las soluciones completas, junto con 
estudios paramétrícos, se incluyen en el CD que acompana a este 
texto. Los problemas con un icono de computadora-EES f ^ P son de 
naturaleza detaliada y se pretende resolvercon una computadora, 
de preferencia meòiante el software EES que acompana a este 
texto. 
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HMC ^Cuál es la diferencia entre ebnllición en estanque y 
ebuHÌción en flujo? 

M>“51 ^Cuál es la diferencia entre ebullición subenfriada y 
saturada? 

10-61' Dibuje la curva de ebullición e identifìque los diferen- 
tes regímenes de esta últíma, Asimísmo, explique las caractetís- 
tìcas de cada réginien, 

I0-7C ^En qué difiere la ebullición en película de la nuelea- 
da? t.EI llujo de calor en la ebullición es necesariamente más al- 
to en e! rcgimen de ebuilición estable en película de lo que lo es 
en el régimen de ebullición nucleada? 

M'-íSC Dibuje la eurva de ebullición e identifique el punto cle 
fusión sobre la cun r a. Explique cómo se causa la extinción. ^Por 
quc se evìta el punto de fusión en d disefio de ias caíderas? 

10-9C Dìscuta algunos métodos para mejorar de manera per- 
manente la transferencía de calor en la ebullición en estanque. 

10-ltìC Nombre los diferentes regímenes de ebullición en el 
orden en que ocurren en un tubo vertieal durante la ebuliición 
en flujo. 

I tl- U Se hierve agua a 120°C en una olla de presión de acero 
ìnoxidable meeánicamente pulido, colocada sobre la parte su- 
perior de una unìdad de caienlamiento. La superfície interior del 
fondo de ìa olla se ntantiene a 13Q°C Determine eì flujo cìe 
calor sobre la superficie. 

Respuesta ; 228.4 kW/m 0 

J tì-t 2 Se hierve agua a 90°C por medio de un elemento de ca- 
lcntamiento, de 7 mm de diámetro, fabricado de latón y que se 
encuemra en posieion horizontaf Determine el flujo máxiino de 
calor que se puede alcanzar en el régiinen de ebullición nucleada. 

10-13 Se hierve agua a 90°C por medio de un elemento de ca- 
ientamiento, de 7 mm de dìametro, fabricado de latdn y que se 
cncuentra en posición horizontal. Determìne la temperatura su- 
perficial del calentador para el caso de flujo mínimo de calon 

10-14 Se va a hervir agua a la presión aimosférica en una cace- 
rola de acero pulído mecánicamente colocada sobre la parie su- 
periorde una unídad de calentamiento. La superficie interior del 
fondo de ia caldera se maniiene a 1Í0 D C, Si el diámetro de ese 
fondo es de 30 cm t determine u) la razón de la transferencia de 
calor hacia el agua y b) ìa razón de la evaporación. 


J atm 



S0-I5 Se va a hervir agua a la presión atmosférica sobie un 
calentador de acero de 3 cm de diámetro pulido mecánicamen- 
te, Determine el flujo máximo de calor alcanzado en el régimen 
de ebullición nucieada y la temperatura superficial del calenta- 
dor en ese caso + 

10-16 ^ Vuelva a considerar cl probíema l Q-15. Median- 

N£í3 te el soítware EES (o cualquier otro semejante), 
invcstigue el efecto de la presión atmosfcrica local sobre el flu- 
jo máximo de caior y sobre la diferencìa de temperatura 
Suponga que la presión atmosférica varía de 70 kPa 
hasta 101.3 kPa. Trace las gráfícas del Oujo máximo dc calor y 
de la diferencia de temperatura en función de ia presión atmos- 
férica, y discuta los resuhados, 

) tì-17Í Se va a hervír agua a la presión atmosférica por medio 
de un elemento calentador horizontal de cobre pulido que tiene 
un diámeiro D = 0-5 in y ntia eniisivídad s = 0.05, y que está 
sumergído en esa agua. Si la temperatura superficíal del ele- 
mento de calentamíento es de 788°E detemilne la razon de la 
transferencia de calor hacia el agua por unidad de longhud de 
ese eleniento. fíespuesfa; 2 453 Btu/h 

10-181 Repìta el problema 10-171 para una temperatura del 
elemento de calentamiento de 98S°F 

10-19 Se va a bervir agua al ni vel del mar en una cacerola de 
acero inoxidable ÀISI304, pulido mecánicamente, de 30 cm cle 
diámetro colocada sobre la parte superior de un calentador eléc- 
trico de 3 kW. Si 60% deì calor generado por el calentador se 
transfiere al agua durante la ehullición, determine la temperatu- 
ra de la superficie interior del fondo de la cacerola. Asìmismo, 
determine la diferencia de temperatura entre las superfjcíes in- 
terior y exterior de ese fondo si tienc un espesor de ó mm. 


1 ilUíl 



1(L20 Repita el problema 10-19 paia una ubicación a una eleva- 
cídn de 1 500 m T en donde ia presión atmosférica es de 84.5 kPa 
y, por consiguiente, la tempcratura dc ebullición dcl agua es de 

95°C. Respuestas; Ì003X, 10.3X 

10-21 Se hierve agua al nivel del mar en una cafetera equipa- 
da con un elemento de calentamiento del tipo de inmersión, de 
20 cm de iargo y 0.4 cni de diámetro, hecho de acero inoxidable 
pulido mecánicamente. Inicialmente la cafetera contiene 1 Lde 
agua a !4°C. Dna vez que se inicia la cbullición, se obscrva que 
la mitad del agua que está en la cafctera se evapora en 25 min. 
Determine la potencia nominal del elemento eléctrico de calen- 
tamicnto sumcrgido cn el agua y ia temperatura superflcial del 
mismo, Àsimismo, determine cuánto tiempo tardará este calen- 
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tíidor en elevar la temperatura de 1 L dc agua fría, de 14°C has- 
ta la lemperalura dc cbullición. 


1 atm 



FIGURAP10-21 


10-22 Repita el problema 10-21 para nn eleraento de caletua- 
miento de cobre. 


10-23 Se va a usar un elemento de eatentamiento de latón, de 
65 cm de largo y 2 cm de dìámetro para hervìr agua a 120°C + Si 
1a temperatura superfícial deí elemento de calentarmento no de- 
be ser mayor de I25°C + detenníne la razón más alta de produc- 
ción de vapor de agua en la caldera, en kg/h, 

Respuesta: 19 A kg/h 


10-24 Con el fìn de convprender el fenónieno de extinción se 
coivducen experímentos .sobre ìa ebullición en agua a la presión 
atmosférica. usando un alambre horìzontal niquelado de 30 cm 
de largo y 3 mm de díámetro, calentado eléctricamente. Deter- 
mine ct) e! flujo crítico de calor y b) el incremento en la tempe- 
ratura del alambre a medida que el punto de operación salta de 
la ebullición nucleada al régimen de ebullición en película en el 
flujo crítico de calor. Tome la emisívidad dcl alambre como 0.5. 


10-25 Vuelva a consìderar el problema 10-24. Median- 

IfeÌSÌ te el software EES (o cualquìer otro semejante), 
ìnvestìgue los efectos de la presión atmosférica local y de la 
emisividad del alambre sobre el flujo crftico de calor y sobre 
la elevación de temperatura del alambrc. Suponga que la pre- 
sión atmosférica varía de 70 kPa hasta 101.3 kPa y la emisivi- 
dad dc 0.1 hasta 1.0. Tracc ias gráfìcas del flujo cntico de calor 
y de la dcvación dc temperatura como funciones dc la presión 
atnvosférica y dc la cnvisìvidad. discuta íos rcsuítados. 


10-26 Se hierve agua a la presión de I atnv en una cacerola de 
20 cm de diámetro interno de acero Ìnoxidable recubierto con 
Teflon picado sobre una estufa eléctrica. Sì se observa que cl ni- 
vel del agua en la cacerola baja 10 cnv en 15 min, determine la 
temperatura de la superficie Interior de esa caccrola. 

Respuesta: 105,3 a C 


10-27 Repíta el problema 10-26 para una cacerola de cobre 
pulido, 

10-28 En una caldera en Ia que se quema gas se hierve a agua 
a 150°C por medio de los gases calientes qne fluyen por tubos 
de acero ínoxidabie pulido mecánicamente, de 50 m de largo y 
5 cm de diánvetro exterior que se encuentran sumergidos en el 
agua. Si la temperatura de la superficie exterior de los tubos cs 
de 1 Ó5°C, determine a ) la razón de ia transferencia de caior de 
los gases calienies al agua. b ) la velocidad de la evaporacìón. 


c) la relactón del flujo crítico de caior al ílujo actual de calor y 

d) la temperatura superficial del tubo al cual se prescnta el riujo 
crítico de calor. 

Respuesias: a) 10865 kW f b) 5.139 kg/s, c) 1,34, d) Ì66,5"C 



1 ft-29 Repita el probleova 10-28 para una temperatura de ebu- 
ìlición de 1Ó0°C. 

10-301 Se ìiierve agua a 250°F por rnedio dc un elemento 
eléctríco niquelado de calentamiento, de 2 ft de longitud y 0.5 
in de diámetro. que se mantìene a 280 o F, Determíne a) cl coefi- 
ciente de transferencia de calor en la ebullición, b) ia potencin 
eléctríca consumída porel elemento de calemamienLo y c) la ve- 
locidad de evaporacíón del agua + 

10-311 Repita el problema 10-301 para un elemcnto de calcn- 
tamiento recubierto de platino* 

10-321 Vuelva a consíderar el problema 10-301. Me- 

diante el software EES (o cualquier otro seme- 
jante), investigue el efecto de la temperatura superficial del 
elemento de calcntamícnto sobre cl coelicicnte de transferencia 
de calor en ía ebullicíón, sobre la potcncìa eléctrica y sobre la 
rapidez dc cvaporación del agua. Suponga que la temperatura 
superfícial varía de 260' J F hasta 300°F. Trace las gráficas del 
coeficiente de transferencia de ctilor en la ebullición, el consu- 
mo de potencia eléctrica y la rapidez de evaporación dd agua en 
función de la temperauira superficial y discuta los rcsultados. 

10-33 Entia agua fría, a I5°C T a un generador de vapor y sale 
como vapor saturado a 200°C. Detcrminc la fracción de calor 
usada para precalentar el agua liquida desde 15°C hasta la lem- 
peratura de saturacìón de 200°C en el generador dc vapor. 

Respuesta: 28.7% 

10-34 Entra agua fría, a 20°C, a un generador de vapor y sale 
como vapor saturado a la presión de la caldera. qué presión 
la cantidad de calor necesaria para precalentar el agua hasta la 
temperatura de saiuración será ìgual al ealor necesario para va- 
porizar el Iíquido a la presión de la caldera? 
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10-35 Vuelva a considcrar el problema 10-34. Median- 

te el software EES (o cualquier otro semejante) 
trace la gráftca de la presión de la caldera en fun- 
ción de la temperaiura del agua fría, cuando la lemperatura va- 
ría de 0°C hasta 30°C y discuta los resultados. 

10-36 Se usa un alambre de resistencia déctrica de 50 cm 
de ìargo y 2 mm de diámetro, sumergido en agua, para determi- 
mir en forma experímental el coeficiente dc LransferencÌa dc ca- 
lor en la ebullición en agua a l alm. Sc mide quc Ja temperatura 
del alambre es de 130°C cuando un wattímetro indica que la po- 
tcncia déctrica consumida es de 3.8 kW, Àplicando ía ley de 
Newton dd enffiímiiento detennine el coeficiente de transferen- 
cia de calor en la ebullición. 



10*37 Se hierve agua a 120°C en una olla de presión de acero 
inoxidable mecánicamentc pulido, colocada sobre la parte su- 
perior de utia unidad de cdentamiento. Si la superficie interior 
del fondo de Ja olia se mantiene a 132°C, determine el coefi- 
ciente de tiansferencia de caJor en la ebullicióii. 

Respuesta ■ 32.9 kW/m*'- rj C 

10*38 Se hicrvc agua a I00*C por medio de un elemento es- 
férico dc calcntamiento fabricado de platino, de Í5 cm de 
diámetro y con una emisividad dc 0.10 7 sumergido en el agua. 
Sj la temperatura superficial del elemento de calentamiento es 
de 350°C, determine la razón de Ja transferencia de calor desde 
el elemento de calcntamiento Jiacia ei agua. 


Transferencìa de calor en la condensación 

I0-39C /,Qué es la condensacíón? ^Como ocutre? 

HM0C ^Cuál es la diferencìa entTe condensacìón cn pclícula 
y por gotas? ^Cuál es el mecanismo más eficaz de transferencia 
de calor? 

I0-41C En el fiujo del condensado, ^cómo se defme el perí- 
metro mojado? ^De qué manera dí fieren el perímetro mojado y 
el perímetro cornun? 

I0-42C í.Qué es el calor Imente modifícado de vaporización? 
t ;Para qué se usa? ^Cuál es su diferencia con respecto al caJor 
Jatente común de vaporización? 

I0-43C Considere la condensación cn pclícula sobre una pla- 
ca vertical. ^El flujo de calor sera más aho en la partc superior 
o cn la inferior dc la placa? t,Por qué? 

1IM4C Considere la condensación en película sobre las su- 
perficies exteríores de un tubo cuya longitud es 10 veces su diá- 
metro. ^Para cuál oríentación del tubo la razón de la transferencia 
de caJor será más aJta: la horìzontaJ o la vertìcal? Explique. 
Descarte las superfìcies de la base y la parte superior del tubo. 


KM5C Considere Ja condensación en película sobre las su- 
perfícies exteriores de cuatro tubos largos, tp Para cuái orienta- 
ción de Jos tubos el coeficiente de transfereneia de calor cn la 
condensación será más aíto: a) la venical, h) la horizontal uno 
al Jado del otro. c ) la horizontal pero en hìlera vertícal (directa- 
rneme uno arriba del otro) o d) una píla horizontal de dos tubos 
de alto y dos mbos de ancho? 

HM6C iDe qué manera la presencia de un gas no condensa- 
ble en un vapor influye sobre el coeficiente de transfercncia de 
calor? 

10-47 E1 número de Reynolds para el flujo de condensado se 
define como Re = 4m/pfji h en donde p es el perímetro mojado. 
Obtenga relaciones simplificadas paia e! numero dc Reynolds, 
expresando p y m por su equivalencia para las confígnraciones 
geométricas siguientes: a) una placa vertical de altura L y ancho 
w, b) una placa inclinada de altura L y ancho W inclinada for- 
mando un ángulo 0 con respecto a la vertical. r) un cilindro ver- 
tical de longitud L y diámeiro D, d) un cílindro horizontal de 
longitud L y diámetro D y e) una esfera de diámetro D . 

10-48 Considere la condensacidn en película sobre las super- 
ficies exteriores de N tubos horizontales dispuestos en una híle- 
ra vertical. ^Para cuál valor de N el coeficiente promedio de 
transferencia de calor para la pila completa de tubos será igual 
a la mitad dcl que es pam un solo tubo horizontal? 

í ÍJ-49 Vapor saturado de agua se condensa a 1 atm sobre una 
placa vertical de 3 ni de alto y 8 m de ancho que se mantiene a 
9D°C mediante la circulación dc agua de enfriamiento por el 
oU o lado. Determine a) la razón de Ia Lransferencia de calor por 
Ja condensación hacia la placa y h) la razón a la cuaì el conden- 
sado gotea de la placa por ìa partc de abajo. 

Respuesías; a) 1 507 kW, b) 0.659 kg/s 



10-50 Repita el problema 10-49 para el caso de la placa ìncii- 
nada 60° con respecto a la verticaL 

10-5 J Vapor saturado de agua a 30°C se condensa sobre el ex- 
terior de un tubo vertíca) de 4 em de diámetro exterior y 2 m de 
largo. La temperatura del tubo se mantiene a 20°C mediante el 
agua de enfriamiento. Determíne a) la razón de la transferencia 
de calor dej vapor al agua de enfriamiento, b) la razón de la con- 
densaeión del vapor y c) el espesor aproximado de la película de 
líquido en la parte inferior del tubo. 


http://gratislibrospdf.com/ 



















603 

CAPÍTULO 10 



RGURA PIO-51 


10-521 Vapor saiumdo de agua a 95°F se coudensa sobre las 
superficies exteriores de un arreglo de tubos horizontales por 
los cuales circula agua de enfriamiento. B1 diámetro exterior de 
los tubos es de 1 ìn y las superficies exteriores de los mismos se 
mantìenen a 65 D F Determine a) la razón de la transferencia de 
caior hacia eì agua de enfriamiento que circula en los lubos y b) 
la razón de la condensación del vapor por unidad de longitud de 
un solo mbo horizontal 


10-531 Repita el problema 10-521 para el caso de 32 tubos ho- 
rizontales dispuestos en un arreglo rectangular de 4 tubos de al- 
to y 8 tubos de ancho. 

10-54 Vapor saturado de agua a 55°C se condensa a razón de 
10 kg/h sobre el exterior de un tubo vertical de 3 cm de diáme- 
tro exterior cuya superficie se mantiene a 45°C por el agua de 
enfriamiento* Determìne lalongítud requerida del tubo. 

IÍF55 Rcpita el problema 10-54 para un tubo horìzontaf 


Respúù$t3: 0,70 m 


10-56 Vapor saturado de agua a I00°C se condensa sobre una 
placa de 2 m X 2 m que está inclinada 40° con respecto a la ver- 
tical. La placa se mantiene a 80°C enfriándola desde ei otro 
lado. Determine a) el coeficicnte de transferencia de calor pro- 
medio sobrc la placa completa y b) la razón a la cual el cooden- 
sado gotea de la placa por ia parte de abajo. 


1 [Tgw Vuelva a considerai' eL problema 10-56. Median- 
te el software EES (o cualquier otro semejante), 
investigue los efectos de la temperatura de !a placa y deí ángu- 
lo que forma ésta con respecto a la vertical sobre el coeficicnte 
de transferencia de calor promedìo y sobre la razón a la cual cl 
condensado gotea. Suponga que la temperatura dc la placa varía 
de 40X hasta 90°C y el íingulo quc forma de 0 Ù hasta 60°. Tra- 
ce las gráficas del coeficiente de transferencia dc calor prome- 
dio y de la razón a la cual el condensado gotea como funciones 
de la temperatura de la placa y del ángulo de indinación, y dìs- 
euta los resultados. 


drado de 10 X 1G + Los tubos tienen 8 m de largo y un diámetro 
exterior de 3 cm. Si las superficies de los tubos están a 20 fl C, 
detennine à) la razón de la transferencia de calor del vapor de 
agua al agua de enfriamíento y b) la razón de la condensación 
de ese vapor en el condensador. 

Respuestas: 3)3 678 kW, b) 1.496 kg/s 


Vapor de 
agaa saturado 



10-60 Vuelva a considcrar cl problema 10-59. Median- 

oÉM te el software EES (o cualquier otro semejanle), 
investigue el efeclo de la prcsión dd condensador sobre las ra- 
zones de la transferencia dc calor y de la condensacìón dd va- 
por. Suponga que la presión en el condensador varia de 3 kPa 
hasta 15 kPa. Trace las gráficas dc las razones de transfcrcncia 
de calor y de condensación dd vapor en función de la presión 
en eí condensador T y discuta los resultados. 

10-61 Un íntereambiador de calor grande tiene varias colum- 
nas de tubos T con 33 tubos en cada una de dlas. Eì diámetro ex- 
terior de los tubos es de 1.5 cm. Vapor saturado de agua a 50°C 
se condensa sobre las superficics exteriores de los tubos, las 
cuales se mantienen a 20 Ù C. Determine a) cl coeficiente prome- 
dio de transferencia de calor y b) la razón de la condensación 
del vapor por metro de longitud de una columna. 

10-62 Se va a condensar vapor saturado de refrigerante 
R-134a a 30°C en un rubo horizontal de 5 m de largo y 1 cm de 
diámetro que se mantiene a una temperatura de 20°C Si el re- 
frigerante entra en el tubo a razón de 2.5 kg/min h determine la 
fracción de dicho refrigerante que se habrá condensado al fina! 
del tubo. 


{ f)-58 Vapor saturado de amonìaco, a 10°C, se condensa sobre 
el exterior de un tubo borizontal de 4 cm de diámelTo extcrior y 
15 m de largo, cuya superficie exterior se mantiene a -I0°C. 
Determine a) la razón de la transFerencia de calor desde el amo- 
niaco y b) la razón de condensación de éste. 

10-59 E1 condensador dc una planta generadora que funciona 
con vapor opera a una presióu de 4.25 kPa. Este condensador 
consta de 100 tubos horizontales dispuestos en un arregío cua- 


10-63 Repita el problema 10-62 para una íongitud de tubo de 

8 m. Respuesta: 17.2% 

m Vuelva a considerar el problema 10-62. Median- 
feSígÌ te el software EES (o ciialquier otro semejaiHe), 
trace la gráfica de la fracción dei refrigcrante condensado al fí- 
nal del tubo en funeion de la temperalura del vapor saturado de 
R-134a, cuando esta temperatura varía de 25°C hasta 50°C, y 
díscuta los resultados. 
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TRANSFERENCIA DE CALOR Y MASA 


I ()-fó En un condensador horizontal, se usa un arreglo de 4 X 
4 tubos que tienen un diámetro exterior de 5.0 cm y una longi- 
tud de 20 m. Vapor saturado de agua a 101.3 kPa se condensa 
sobre la superficie exterior de los tubos ? que se mantiene a una 
temperatura de 80°C. Calcule la razón de condensación del va- 
por de agua en el estado estacionario, en kg/h. 

10-66 Se hace pasar vapor saturado de amoniaco, a 30°C, so- 
bre 20 placas planas verticales, cada una de las cuales tiene 10 
cm de alto y 15 cm de ancho. La temperatura superficial prome- 
dio de las placas es de 10°C. Estime el coefíciente promedio de 
transferencia de calor y la razón de condensación del amoniaco. 

Tema especial: Tubos de calor 

10-67C í.Qué es un tubo de calor? ^Cómo opera? ^Tiene algu- 
na pieza móvil? 

IU-68C Se dice que un tubo de calor con agua como fluido de 
trabajo tiene una conductividad térmica efectiva de 100000 
W/m • °C, lo cual es más de 100000 veces la conductividad del 
agua. ^Cómo puede suceder esto? 

UI-6UC ^Cuál es el efecto de un pequena cantidad de gas no 
condensable, como el aire, sobre el desempeno de un tubo de 
calor? 

10-70C ^Por qué se usan tubos de calor que trabajan con agua 
en el enfriamiento de equipo electrónico que opera por debajo 
de la presión atmosférica? 

I0-7IC <;Qué sucede cuando la mecha de un tubo de calor es 
demasiado basta o demasiado fina? 

IO-72C ^La orientación de un tubo de calor afecta su rendi- 
miento? ^Tiene importancia si el extremo del evaporador del tu- 
bo de calor está arriba o abajo? Explique. 

10-73C ^Cómo puede moversc hacia arriba el líquido en un 
tubo dc calor contra la gravedad sin una bomba? Para los tubos 
de calor que trabajan contra la gravedad, ^es mejor tener me- 
chas bastas o fínas? ^Por qué? 

!0-74C’ ^Cuáles son las consideraciones importantes en el di- 
seiio y fabricación de los tubos de calor? 

I0-75C ^Cuál es la causa principal para la degradación pre- 
matura del rendimiento de algunos tubos de calor? 

10-76 Un tubo cilíndrico de calor de 40 cm de largo y que tie- 
ne un diámetro de 0.5 cm está disipando calor a razón de 150 W. 
con una diferencia de temperatura de 4°C de uno a otro lado del 
mismo. Si en lugar del tubo se usara una barra de cobre (k = 
401 W/m • °C y p = 8 933 kg/m 3 ) de 40 cm de largo para elimi- 
nar calor a la misma razón, determine el diámetro y la masa de 
la barra de cobre que se necesita instalar. 

• 0-77 Repita el problema 10-76 para una barra de aluminio en 
lugar de una de cobre. 

10-781 Se va a enfriar una placa que sostiene 10 transistores 
de potencia, disipando cada uno de ellos 45 W, con tubos de ca- 
lor de 1.5 ft de longitud y que tienen un diámetro de f in. Me- 
diante la tabla 10-6 determine cuántos tubos necesitan sujetarse 
a esta placa. Respuesta: 3 


Sumidero de calof 



Prohlemas de repaso 

10-79 Se hierve agua a 100°C por medio de un elemento es- 
férico de calentamiento fabricado de platino, de 15 cm de 
diámetro y con una emisividad de 0.10, sumergido en el agua. 
Si la temperatura superficial del elemento de calentamiento es 
de 350°C, determine el coeficiente de transferencia de calor por 
convección en la ebullición. 

10-80 Se hierve agua a 120°C en una olla de presión de acero 
inoxidable mecánicamente pulido, colocada sobre la parte su- 
perior de una unidad de calentamiento. La superficie interior del 
fondo de la olla se mantiene a 130°C. La olla, que tiene un 
diámetro de 20 cm y una altura de 30 cm, está llena de agua 
hasta la mitad. Determine el tiempo que tardará el tanque en 
quedar vacío. 

Respuesta: 22.8 min 

10-81 Vapor saturado de amoniaco, a 25°C, se condensa sobre 
la superfície exterior de tubos de pared delgada, de 2.5 cm de 
diámetro, dispuestos horizontalmente en un arreglo cuadrado de 
4 X 4. A los tubos entra agua de enfriamiento a 14°C, con una 
velocidad promedio de 2 m/s, y sale a 17°C. Calcule a) la razón 
de condensación del NH 3 b) el coeficiente total de transferencia 
de calor y c) la longitud de los tubos. 

10-82 Vapor de agua a 40°C se condensa sobre el exterior de 
un tubo horizontal delgado de cobre con diámetro de 3 cm, me- 
diante agua de enfriamiento que entra en el tubo a 25°C, a una 
velocidad promedio de 2 m/s, y sale a 35°C. Determine la razón 
de la condensación del vapor, el coeficiente de transferencia de 
calor total promedio entre el vapor y el agua de enfriamiento, y 
la longitud del tubo. 

Vapor de agua 
40°C 

Agua de en- ^ - - ■ 

friamientoij^^ 

FIGURA P10-82 

lt>-83 Vapor saturado de amoniaco a 25°C se condensa sobre 
el exterior de un tubo vertical de 2 m de largo y diámetro de 3.2 
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cnru mantenído a 15°C> Determine a) el coefíciente de transfe- 
rencia de calor promedio, b) la razón de la transferencia de ca~ 
lor y c ) la razón de la condensación del amomaco. 

10-84 Se va a condensar vapor saturado de isobutano en una 
planta generadora geotérmica binaria* en el exterior de un arregJo 
de ocho tubos horizontales. Determine la razón entre las ra- 
zones de condensacìón para los casos en que los tubos se en- 
cueutran dispuestos en una hilera horizontal y en una hilera 
vertical de tubos horizontales. 

111*851 E1 condensador de una planta generadora que funcio- 
na con vapor opera a una presión de 0*95 psia* Este condensa- 
dor consta de 144 tubos horizontales díspuestos en un arreglo 
cimdrado de 12 X 12. Los tubos tienen 15 fí de largo y un diá- 
rneiTO exterìor de 1.2 in> Si las superfìcies de los tubos se man- 
tìenen a 80°F, detennine a ) la razón de la transferencia de calor 
dei vapor de agua al agua de enfriamìento y b) la razón de la 
condensación de ese vapor en el condeíisador. 

10-861 Repita el probiema 10-851 para un diámetro de tubo de 
2 in. 

10-87 Se hierve agua a ÌOQ^C por medio dc un alambre hori- 
zontal de resistencia, de 80 cm de largo y 2 mm de diámetro, he- 
cho de acero inoxidable corroído qinmicamente* Determìne a) 
las razones de la transferencia de calor hacia el agua y de la eva- 
poración de ésta, si la temperatura del alambre es de 115°C T y h) 
la razdn máxima de la evaporación en ei régimen de ebullición 
nucleada* 

Respuestas: s) 2387 W t 3*31 kg/h, b) 1 280 kW/m- 1 



FIGURA P10-87 


Víipor de 
agua 


10-881 Vapor saturado dc agua a 100°F se condensa sobre una 
píaca vertical de 4 ft de alto que se mantiene a 80°F* Determine 
las razones de la transferencia de calor del vapor hacia la placa 
y de la condensacidn por pìe de ancho de esa placa* 

10-89 Se va a condensar vapor saturado de refrigerante R- 
134a a 35°C sobre la superfìcie exterior de un tubo horizontal 
de 7 m de largo y 1.5 cm de diámetro que se mantiene a una 
temperatura de 25 °C Determine la razón a la cual se condensa- 
rá dicho rcfrigerante, en kg/min* 

10*90 Rcpita el problema 10-89 para un diámetro de tubo de 
3 cm* 

10-91 Vapor saturado de agua a 270,1 kPa se condensa dentro 
de un tubo horizonlal de 10 m de largo y 2.5 cm de diámetro in- 
temo cuya superficie se mantiene a 110°C Si se supone una ve- 


locidad baja del vapor determine el coeficìente de transferencia 
de calor promedio y la razón de la condensación de ese vapor 
dentro del tubo. 

Respuestas; 3 345 W/rm - X, 0*0242 kg/s 

H)-92 Una esfera de plata de 1.5 cm de diámetro. im~ 

xgíy cialmente a 30°C, se suspende en un cuarto ìleno 
con vapor saturado de agua a 100°C* A1 aplicar el análisis de 
sistemas concentrados, determine cuando tiempo transcurrirń 
para que la temperatura de la bola se elevc hasta 50 d C. Asimis- 
mo T determine ía cantidad de vapor que se condensa durante es- 
te proceso y verifique que el análisis de sistemas conceutrados 
es aplícable. 


10-93 Repita d problema 10-92 para una bola de cobre de 
3 cm de diámetro. 


10-94 Es probable que el lector haya notado que el vapor de 
agua que se condensa sobre una bebida enlatada resbala hacia 
abajo, al despejar la superfìcie para que haya más condensación. 
Por lo tanto, en este caso se puede considerar que la conden- 
sacidn es por gotas. Determine el coeficiente de transferencia de 
calor en la condensación sobre una bebida enlatada fria a 2°C que 
se coloca en un gran recipìente lleno con vapor saturado a 95°C. 



10*95 Se usa un calemador de resìstencia hecho de alambre de 
níquel de 2 mm de diámetro para calentar agua a la presión 
de 1 atm. Determine la lemperatura más alta a la cual puede 
opcrar este calentador con seguridad, sin el pelìgro de extincidn. 

Respuesta: 109*6 g C 

l(L9fi Se va a generar vapor de agua a la presion atmosférica 
en el lado de ia carraza de un intercambiador de calor horizon- 
tal. Se lienen 100 tubos. cada uno con 5*0 cm de dìámetro exte- 
rior y 2.0 m de longitud. E1 coeficiente de transfereiicia de calor 
sobre las stiperficies de los tubos se puede expresar, en W/m 2 - 
K*, como h — 5,56(7* ”7 sat ) 3 T donde T s es la temperatura de la su- 
perflcie de los tubos y 7 sal es la temperatura de ebullición. Es- 
time la temperatura de la superficie de los tubos para producir 
50 kg/min de vapor. 

10-97 Una barra de calentamiento eléctrico, de 1,0 cm de 
diámetro y 30.0 cm de longitud, tiene una capacidad nominal de 
1.5 kW* Ésta se encuentra sumergida en posición horlzontal en 
un recipiente lleno con agua a 101.3 kPa. E1 coeficiente de 
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traasferencia de ealor sobre la superQcie del caíentador se 
puede expresar, en W/m 2 * K, como h — 5.56(7 t -7^, donde 
T x es la temperatura de la superfìcie del calentador y T m es la 
temperatura de ebuliìción, Calcule la temperatura de la superfi- 
cie del calentador y la razón de generacidn del vapor, después 
de que el agua empieza a hervir. 

10-98 En ìa figura P10-98 se muestra la disposición de los tu- 
bos para un condensador horizontal que se usa para licuar 900 
kg/h de vapor saturado de amoniaco a 37°C. Los 14 tubos son de 
eobre y cada uno tiene un diámetro ínterior = 3.0 cm y un 
diámetro exterior D cf — 3.8 cm, Un refrigerante fluye por los tu- 
bos a una temperatura promedio de 20°C, en tal forma que da lu- 
gar a un coeficìente de transferencia de calor de 4.0 kW/m 2 - K. 
Para este condensador, estime £j) el valor promedio del coefi- 
ciente total de transferencia de calor y h) la Ìongitud de los tubos. 
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FIGURA P10-98 



Problemas de examen de fundamentos de ingeniería (Fl) 

Hi'99 Se va a condensar vapor saturado de agua a 40°C a me- 
dìda que fluye por un tubo a razón de 0.2 kg/s. EI coudensado 
sale del tubo eomo líquido saturado a 40°C. La razón de la 
transferencia de calor desde el tubo es 

a) 34 kJ/s b) 268 ki/s c) 453 kJ/s 

d) 481 U/s e) 515 kl/s 

10-100 Se puede [ncrementar el coeficiente de transferencia 
de calor para un vapor en condensación sobre una superficie al 
promover 

tì) ìa condensación en película 

h) la condensación por goteo 

c') la accidn de rodadura d) ninguna de elias 

10“ 101 À una distancia x medida desde el borde superìor ha- 
cia abajo a lo largo de una placa plana Ìsoténníca en posicíón 
verticat, sobre la cual se está condensando un vapor saturado en 
una película continua, el espesor de la capa de líquìdo condcn- 
sado es 8. EI coeftcìente de transferencia de calor en este lugar 
de la placa se expresa por 

á) kfè b) Shj- c) 8hf S 

d) 8h g e) ninguna de eílas 

10-102 Cuando un vapor saturado se condensa sobre una 
placa plana isotérmica en posición vertical, en una película con- 
tinua, la razón de la transferencia de calor es proporcional a 

fl) <r, h) (T s -T^ m c) (T s -T m ) m 

d) (T x -T m ) e)(T t -TJfn 

10-103 Vapor saturado de agua se está condensando sobre una 
placa plana vertical de 0.5 m a t en una pelfcula continua, con un 


coeficíente promedio de transferencia de calor de 7 kW/m 2 ‘ K. 
La temperatura del agua es de S0 D C (hf g = 2 308 kJ/kg) y la de 
la placa es dc 6G C C. La razón a la cual se está formando el con- 
densado es 

a) 0.03 kg/s b) 0.07 kg/s c) 0.15 kg/s 

d) 0.24 kg/s e) 0.28 kg/s 

10-104 E1 condensador del acondicionador de aire en un au- 
tomóvìl consta de un área de 2 m 2 de superfìcie tubular a través 
de la cual se intercambia el calor y cuya temperatura es de 30°C. 
Sobre esíos tubos, se coudensa vapor saturado de refrigerante 
134a, a 50 D C (hf g = 275 kJ/kg). ^Qué coeficiente de tran.sferen- 
cia de calor debe existir entre la superfìcie tubular y el vapor en 
condeusacíón para producir 1.5 kg/min de condensado? 

a) 172 W/m 2 ■ K h) 640 W/rrr ■ K 

c) 727 W/m 2 ■ K d) 799 W/m 2 - K 

e) 960 W/m 2 ■ K 

10-105 Cuando se hierve uo líquido saturado, se debe tener 
cuidado al incrementar el fìujo de caìor para evitar que se pre- 
sente el fenómeno de extinción. Se presenta la extinción cuan- 
do la ebulJición pasa por una transición . 

n) de por convección a nucleada 

b ) de por convección a eu película 

c) de en película a nucleada d) de nucleada a en pelfcula 
e) ninguna de eilas 

10-106 Se condeusa vapor de agua a 50°C sobre una placa 
vertical de 0.8 m de alto y 2.4 m de ancho que se mantieue a 
30°C. E1 coeficiente de transferencia de calor en la conden- 
sación es 

a) 3 975 W/m a - °C b) 5 150 W/m 2 - °C 

c) 8 060 W/m a ■ °C d) 11 300 W/m 2 - °C 

e) 14 810 W/m 2 D C 

(Para el agua, usep ; = 992.1 kg/m 3 , = 0.653 X ÌCL 3 kg/m ■ 
s s k { = 0.631 W/m - °C, c pl = 4179 J/kg ■ Ù C, h fg@T ^ t = 
2 383 kJ/kg) 

10-107 Se condensa vapor de agua a 50°C sobre la superficie 
exterior de un tubo borizontal que tiene un diámetro exterior de 
6 cm, La superfícíe exterior del tubo se mantiene a 30°C. E1 co- 
efíciente de transferencm de calor en la condensación es 

a) 5 493 W/m 2 ■ °C h) 5 921 W/m 2 ■ °C 

c) 6 796 W/m 2 Ú C d)l 040 W/m 2 ■ °C 

e) 1 350 W/m 2 * D C 

(Para el agua. use p f — 992.1 kg/m 3 , = 0,653 X 10' 3 kg/m ■ 
s, k, = 0.631 W/m • °C, Cpf = 4 179 J/kg • °C, h mT t = 2383 
kJ/kg). 

10-108 Se eondensa vapor de agua a 50°C sobrc un banco de 
tubos que consta de 20 lubos dispuestos eu un arreglo rectangu- 
lar de 4 filas de 5 tubos cada una. Cada tubo tìene un diámetro 
de ó cm y una longitud de 3 m, y la superficie exterior de los 
mismos se mamiene a 30°C. La razón de condensación del va- 
por es 

a) 0.054 kg/s b) 0,076 kg/s c) 0.115 kg/s 

d) 0.284 kg/s e) 0.446 kg/s 

(Para el agua, use p ; = 992.1 kg/m 3 , fjL f = 0.653 X 10 -3 kg/m ■ 
s, kf = 0.631 W/m ■ °C T c pl = 4 179 J/kg ■ °C, h fg@T ^ = 2383 
kJ/kg). 
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Froblemas de diseno y ensayo 

10-109 Disene el eondensador de una planta generadora que 
funciona con vapor que tiene una efíciencia térmica de 40% v 
genera 10 MW de energía eléctrica neta, EI vapor de agua enira 
en el condensador como vapor saturado a JO kPa y se va a eon- 
densar afuera de lubos horizontales por los cuales iìuye agua de 
enfriamiento de im río cercano, La eìevación de temperatura del 
agua dc enfriamìento está Iímitada a S^C y su velocidad en los 
tubos se limita a 6 m/s para mantener la caída de presión en un 
nivel acepíable. Espccifique el diámetro del tubo T su longímd y 
la dísposición de los tubos para minímizar el voíumen dei con- 
densadon 

10-110 El refrigerante en un refrigerador doméstico se con- 
densa a medida que iluye por el serpentín que. por Jo generai, se 
coloca deirás del aparato. La transferencia de ealor desde la su- 
perficie exterior del serpentín hacia los alrededores es por con- 
vección natural y radiacíón. Obtenga información acerca de las 
condiciones de operación del refrigeradon incluyendo las pre- 
siones y temperaturas del refrigerante en la admísión y la salida 
deì serpentín, y cerciórese de que éste se sdeccione de manera 
apropiada, determine además el margen de seguridad en la se- 
lección. 

10-11 ì En ias pfantas generadoras que funcíonen con vapor 
son de uso comúu los condensadores de vapor enfriados por 
agua. Obtcnga información acerca de este tipo de condensado- 
res realizando una investigación en ía lÌLcratura sobre el tema y 
también poniéndose en contacto con algtinos fabricantes de 
condensadores. En un informe describa los diversos tipos, la 
manera en que están dísenados, la limilación referente a eada ti- 
po y los criteríos de seleccìón. 

10-11 Z Las calderas de vapor de agua se han usado durante 
mucho tiempo para suministrar calor para procesos asi como 
para generar energía eiéctrica. Escriba un ensayo sobre la histo- 
ria de las calderas de vapor y lu evolución de ias plantas genera- 
doras modemas supercrfticas que utilizan vapor. ^Cuál fue el 
papel de ìa American Society of Mechanicaì Engineers en este 
desarr ollo? 

1 fl-113 La teenología para la gencración dc energía eléctrica 
mediante energía geotérmica está bicn establecida; en la aclua- 
lidad numerosas plantas generadoras geotérmicas en todo el 
mundo generan elcclricidad cn fonna económica. En las plantas 
geotémiicas binarias se utiliza un fkiido volátil secundario, co- 
mo el isobutano, cl n-pentano y el R-114, en un circuito cciTa- 
do. Considere una planta geotérmica binaria con R-114 como 
fiuido de trabajo que está fluyendo a razón de 600 kg/s. E1 
R-114 se vaporiza en una ealdera a 115°C por eì fluido geotér- 
mica que emra a 165°C y se condensa a 30°C afuera de los tu- 
bos, por agua de enfriamiento que entra a éstos a 18°C. Disene 
el condensador de esta planta binaria. 

Especifique a) la longitud, el diámetro y el numero de tubos. 
así eomo su disposicion en e! condensador. b) eì gasto de masa 
del agua de enfriamiento y c) el gasto de agua de reemplazo ne- 
cesaria si se usa una torre de enfriamiento para rechazar el calor 
de desecho del agua de enfriamiento. La velocidad del líquido 
debe permanecer por debajo de 6 m/s y la loagitud de los uibos 
se limita a 8 m. 


I1LJ14 Una instalación de fabricación rcquíere vapor satura- 
do dc agua a 120°C ¥ a razón de 1.2 kg/min. Disenc una caldera 
eléctrica de vapor para este firt, con las restrieciones siguientes: 

* Tendrá forma eilíndrica con razón entre la altura y el diá- 
metro de 1.5. La caldera puede cstar horizontal o verticaL 

* Operará en el régimen de ebullición nucieada y el llujo de 
diseno de calor no debe ser mayor de 60% del fìujo crítico 
para proporcionar un margen adecuado de seguridad. 

* Se tisara un elemento de calentamiento eléetrico, del tipo de 
enchufe y que se encuentre en el comercío, hecho de aeero 
inoxidable pulido mecánicamente. E1 dlámetro del calenta- 
dor no puede estar entre 0.5 cm y 3 cm. 

* La mitad del volumen de la caldera debe esiar ocupada por 
vapor y ésta debe de ser suficientemente grande como pttra 
contener agua suficiente para 2 h de alimentación de vapor 
Asimismo, la caldera estará bien aislada. 

E1 lector debe específicar ío síguiente: 1) la altura y el diámetro 
interior del Lanque, 2) ía longiuul el diámetro, Ja poiencia nomí- 
nal y la temperatura superficial deì elemenio eléctrico de calen- 
tamiento, 3) la razón máxima de producción de vapor durante 
periodos cortos en condicíones de sobrecarga y cómo se puede 
realizar. 



10-115 Repha el problcma 10-114 para una ealdera que pro- 
duzca vapor de agua a 150 C C, a razón de 2.5 kg/min. 

10-116 Conduzca este experimcnto para detciminar el coefì- 
ciente de transferencia en la ebuJìicíón. EJ Lector necesilará un 
eiemento eiéctrieo porlálil de caientamiento dcl Lipo de ínmer- 
síón, uit termómetro para interiores y exteriores, y pegamento 
para metales (todo lo cual puede contprarse pormás o menos 15 
dólares en una ferreteria). El lector también neeesitará un trozo 
de cuerda y una regla para calcular el área superficial dd caten- 
tador En primer lugar híerva agua en una cacerola usando el 
elemento de calentamíento y mida la temperatura del agua hir- 
vientc lejos de dicho elemento. Con base en su lectura estime la 
elevación de su ubicación y compárela con el valor real. Entom 
ces peguc la punta del alambre del termopat' del termómetro a la 
sección de en medio de la superficie del calentador. En este ca- 
so, ia icctura dará la temperatuia superficiaJ del calemador. 
Suponicndo que la potencia nominal del ealentador sea el con- 
sunio real de potenda durantc cl calentamiento (el leetor puede 
comprobar esto midiendo la corriente eléctrica y la tensión), 
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calcule el coeflciente de transferencia de calor con base en la 
ley de Newton del enfríamiento. 
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DE CALOR 


CAPITULO 

11 


L os intercambiadores de calor son aparatos que faciiitan el intercambio de 
caior entre dosfluidos que se encuentran a temperaturas diferentes y evi- 
tan al mismo tiempo que se mezclen entre sí. En la práctica, Ìos intercam- 
biadores de calor son de uso común en una amplia variedad de aplica- 
ciones, desde los sistemas domésticos de calefacción y acondicionamiento del 
aire hasta los procesos químicos y la producción de energía en las plantas gran- 
des. Los intercambiadores de calor difieren de las cámaras de mezclado en el 
sentido de que no permiten que se combinen los dos fluidos que intervienen. 

En un intercambiador la transferencia de calor suele comprender convec- 
ción en cada fluido y conducción a travcs de la pared que los separa. En el 
análisis de ios intercambiadores de calor resulta conveniente trabajar con un 
coeficiente de transferencia de calor total U que toma en cuenta la contribu- 
ción de todos estos efectos sobre dicha transferencia. La razón de la transfe- 
rencia de calor entre los dos fluidos en un iugar dado a un intercambiador 
depende de la magnitud de la diferencia de temperatura local, la cual varía a 
lo largo de dicho intercambiador. 

Los intercambiadores de caior se fabrican en diversos tipos y, como conse- 
cuencia, se inicia este capítulo con su clasiflcación. A continuación, se discute 
la determinación dei coeficicnte total de transferencia de calor en los inter- 
cambiadores y de la diferencia de temperatura media logarítmica (LMTD, 
logarithmic mean temperature dijference) para algunas configuraciones. En- 
seguida, se introduce el factor de corrección F para tomar en cuenta la 
desvtación de la diferencia media de temperatura respecto de la LMTD, en 
configuraciones complejas. Después, se discute el método dc efectividad- 
NTU, el cual permite analizar los intercambiadores de calor cuando no se 
conoce ias temperaturas de salida de los fluidos. Por último, se analiza la se- 
lección de los intercambiadores de calor. 

OBJETIVOS 

Cuando el lector termine de estudiar este capítulo, debe ser capaz de: 

■ Reconocer numerosos tipos de intercambiadores de calory clasificarlos 

■ Oesarrollar un conocimiento de la incrustación (los sedimentos) sobre las superficies y 
determinar el coeficiente total de transferencia de calor para un intercambíador de calor 

■ Realizar un análisis general acerca de la energia en ios intercambiadores de calor 

■ Obtener una relación para la diferencia de temperatura media logarítmica con ei fin de 

usarse en el método de la LMTD y modificarla para los diferentes tipos de intercambia- 
dores de calor con el uso del factor de correlación 

■ Oesarrollar relaciones para la efectividad y analizar los intercambiadores de calor cuando 
no $e conocen las temperaturas de salida, aplicando el método de efectivktad-NTU, y 

■ Conocer las consideraciones primarias en la selección de los intercambìadores de calor. 


CONTENIDO 

11-1 Tipos de ìntercambiadores 
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11-2 El coeficiente de transferencia 
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11-1- TIPOS DE INTERCAMBIADORES DE CALOR 

Las distintas apiicaciones de la transferencia de calor requiereti diferentes ti- 
pos de accesorios y configuraciones dei equipo para dicha transferencia. EI in- 
tento de acoplar los accesorios para la transferencia de calor a cada tipo de 
necesidades, dentro de las restricciones específicas, ha conducido a numero- 
sos tipos de disenos innovadores de intercambiadores de calor, 

E1 tipo más simple de intercambiador de calor consta de dos tubos concén- 
tricos de diámetros diferentes, como se muestra en la figura 11-1, llamado in- 
tercambiador de calor de tubo doble. En un intercambiador de este tipo uno 
de los fluidos pasa por el tubo más pequeńo, en tanto que el otro lo hace por 
el espacio anular entre los dos tubos. En un intercambiador de calor de tubo 
doble son posibles dos tipos de disposición del flujo: en el flujo paralelo ios 
dos fluidos, el frío y el caliente, entran en el intercambiador por el mismo ex- 
tremo y se mueven en ia mismci dirección. Por otra parte, en el contraflujo los 
fluidos entran en el intercambiador por los extremos opuestos y fluyen en di- 
recciones opuestas. 

Otro tipo de intercambiador de calor, disenado específicamente para lograr 
una gran área superficial de transferencia de calor por unidad de volumen, es 
el compacto. La razón entre ei área superficia! de transferencia de calor de un 
intercambiador y su volumen se llama densidad de área (3. Un intercambiador 
de calor con /3 > 700 m 2 /m 3 (o 200 ft 2 /ft 3 ) se clasifica como compacto. Ejem- 
plos de intercambiadores dc calor compactos son los radiadores de automóvi- 
les ((3 ~ 1 000 mVm 3 ), Ios intercambiadores de calor de cerámica de vidrio de 
las turbinas de gas (/3 = 6 000 m 2 /m 3 ), e) regenerador del motor Stiríing {(3 =» 
15000 m 2 /m 3 ) y el pulmón humano (J3 ~ 20000 m 2 /m 3 ). Los intercambiado- 
res compactos permiten lograr razones elevadas de transferencia de calor en- 
tre dos fluidos en un volumen pequeńo y son de uso eomún en aplicaciones 


FIGURA 11-1 

Diferentes regímenes de flujo y 
perfiles asocìados de temperaturas 
en un intercanibiador de calor de 
tubo doble. 
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con limitaciones estrictas con respecto al peso y el volumen de esos aparatos 
(figura 11-2). 

La gran área superficial en los intercambiadores compactos se obtiene suje- 
tando placas delgaclas o aletas corrugadas con poco espacio entre sí a las pa- 
redes que separan los dos fluidos. Los intercambiadores compactos son de uso 
común en la transferencia de calor de gas hacia gas y de gas hacia Ifquido (o 
líquido hacia gas), para contrarrestai - el bajo coeficiente de transferencia de ca- 
lor asociado con el flujo de gases mediante una mayor área superficial. Por 
ejemplo, en el radiador de un automóvil, del tipo compacto de agua hacia ai- 
re, no causa sorpresa que las aletas se encuentren sujetas en el Eado del aire de 
la superficie del tubo. 

En los intercambiadores compactos los dos fluidos suelen moverse de ma- 
nera perpendicular entre sí y a esa configuración de flujo se le conoce como 
flujo cruzado, el cual todavía se clasifica más como flujo no mezclado o mez- 
clado, dependiendo de su configuración. como se muestra en la figura 11-3. 
En (</), se dice que el flujo cruzado es no mezclado cn virtud de que las aletas 
de placa fuerzan al fluido a moverse por un espaciamiento particular entre 
ellas e impiden su movimiento en la direccíón transversal (es decir, paralelo a 
los tubos). Se dice que el tlujo cruzado que se ilustra en (b) es mezclado , da- 
do que el fluido ahora tiene libertad para moverse en la dirección transversal. 
En un radiador de automóvil tos dos fluidos son no mezclados. La presencia 
de la mezcla en eì fluido puede tener un efecto significativo sobre las caracte- 
rísticas de transferencia de calor del intercambiador. 

Quizá el tipo más común de intercambiador de calor en las aplicaciones in- 
dustriales sea el de tubos y coraza, moslrado en la figura 11-4. Estos intercam- 
biadores de calor contienen un gran número de tubos (a veces varios cientos) 
empacados en un casco con sus ejes paralelos al de éste. La transferencia de ca- 
lor liene lugar a medida que uno de los fluidos se mueve por dentro de los tu- 
bos, en tanto que el otro se mueve por fuera de éstos, pasando por la coraza. Es 
común la colocación de desviadores en la coraza para forzar al fluido a mover- 
se en dirección transversal a dicha coraza con el lìn de mejorar la transferencia 
de calor, y tambicn para mantener un espaciamiento uniforme entrc los tubos. 
A pesar de su extendido uso no son adecuados para utilizarse en automóviles y 
avioncs debido a su peso y tamano relativamente grandes. Nótese que en un in- 
tercambiador de este tipo los tubos se abren hacia ciertas zonas grandes de flu- 
jo, llamadas cabezales , que se encuentran en ambos extremos del casco, en 
donde el fluido del lado de los tubos se acumula antes de entrar y salir de ellos. 

Los intercambiadores de tubos y coraza se clasifican todavía más según el 
número de pasos que se realizan por la coraza y por los tubos. Por ejemplo, los 
intercambiadores en los que todos los tubos forman una U en la coraza se di- 
ce que son de un paso por la coraza y dos pasos por los tubos. De modo se- 
mejante, a un intercambiador que comprende dos pasos en la coraza y cuatro 



FIGURA 11-2 

Intercambiador de calor compacto, 
gas hacia líquido, para un sistema 
residencial de acondicionamiemo 
del aire. 

(© £engel) 
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FIGURA 1T-3 

Diferentes confíguraciones de fíujo 
en intercambiadores de calor 
de fíujo cruzado- 
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FIGURA 11-4 

Esquema de un 
íntercambiador de 
calor de coraza y 
tubos (un paso por 
la cora 2 a y im paso 
por los tubosj. 
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Dos pasoK por la coraza y euatro pasos 
por los tubos 

FIGURA 11-5 

Dìsposiciones del flujo en pasos 
múlriples en los intercambiadores 
de calor de coraza y tubos. 


pasos en los Lubos se le llama de dos pasos por la coraza y cuatro pasos por 
los ìubos (figura 11-5). 

Un tipo innovador de intercainbiador de caìor que ha encontrado un amplio 
uso es el de placas y armazón (o sólo de placas), el cual consta de una serie de 
placas con pasos corrugados y aplastados para el flujo (figura 11-6). Los flui- 
dos caliente y frio fluyen en pasos altemados, de este modo cada corriente de 
fluido frio queda rodeada por dos corrientes de fluido caliente, lo que da por re- 
sultado ima transferencia muy eficaz de calor. Asiniismo, este tipo de intercam- 
biadores pueden creeer al aumentar la demanda de transferencia de calor 
seneillamente montando más placas. Resultan muy apropiados para aplicacio- 
nes de intercambio de calor de liquido hacia líquìdo, siempre que las corrientes 
de Los fluidos calìente y frío se encuentren más o menos a la misma presìón. 

Otro tipo de intercambiador de calor que se relaciona con el paso altemado 
de las corrientes de los fluidos caliente y frío a través de la misma área de flu- 
jo es el regenerativo. E1 intercambiador regenemtivo del tipo estático básica- 
mente es una masa porosa que tiene una gran capacidad de almacenaniiento 
de calor, como la malla de alambre de cerámica. Los fluídos caliente y frío 
fluyen a través de esta masa porosa de manera altemada* E1 calor se transíie- 
re del fluido caliente hacia la matriz del regenerador durante el flujo del mis- 
mo, y de la matriz hacia el fluido frío durante el paso de éste. Por tanto, la 
matriz sirve como un medio de almacenatniento temporal de calor. 

E1 regenerador del tipo dmámìco consta de un tambor giratorio y se estable- 
ce un flujo continuo del fluido caliente y del frío a través de partes diferentes 
de ese tanibor, de modo que diversas partes de esle último pasan periódica- 
metite a través de ìa corriente caliente, almacenando calor, y después a través 
de la corriente fría, rechazando este calor almacenado. Una vez más, el tam- 
bor sìrve como el medio de transporte del calor de la corriente del fluido ca- 
liente hacia la del frío. 

À menudo a los intercambiadores se íes da nombres específicos que refle- 
jen la aplicación para la cual se usan. Por ejemplo, un condensadorc s un in- 
tercambiador de calor en el cual uno de ìos fluidos se enfria y se condensa 
conforme fluye a través de ese intercambiadon Una caídera es otro intercam- 
biador en el cual uno de los fluidos absorbe calor y se vaporiza. Un radiador 
de espacìo es tm intercambiador que transfìere calor del fluido caiiente hacia 
ei espacio circundante por radiación. 

11-2 - EL COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA 
DE CALOR TOTAL 

Por ío comun un intercambiador de calor está relacionado con dos fluidos que 
fluyen separados por una pared sólìda. En primer lugar, el calor se transfiere 
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Las lumbreras y 
Ios cmpaqucs hacen 
quc los tluidos sc 
mucvan en canalcs 
altemados. 


Los cmpaqucs cspcaales 
cn las placas de los extrc- 
mos impidcn quc los 
íluidos entrcn en contacto 
con los armazoncs. 


Las placas, soportadas 
por una barra guta su- 
pcrtor, son sostenidas 
en un armazón quc sc 
lija mediantc tomillos. 


Un empaquc montado 
sobrc oada placa sella 
el canal entre ella y la 
placa siguiente. 


Las placas A y B sc 
disponcn cn forma 
allcmada. 


La barra guta rectangular infcrior 
garantiza una alincación absoluta 
de las placas. impidiendo el 
movimicnio latcral. 


FIGURA 11-6 

Intcrcambiador de calor 
de placas y armazón, 
de lfquido hacia líquido. 

(Corresía de Tranre Corp.) 


del fluido caliente hacia la pared por convección , después a través de la pared 
por conducción y, por último, de la pared hacia el fluido frío de nuevo por 
convección. Cualesquiera efectos de la radiación suelen incluirse en los coefi- 
cientes de transferencia de calor por convección. 

La red de resistencias térmicas asociada con este proceso de transferencia 
de calor comprende dos resistencias por convección y una por conducción, 
como se muestra en la figura 11-7. En este caso, los subíndices i y o represen- 
tan las superficies interior y exterior del tubo interior. Para un intercambiador 
de calor de tubo doble, la resistencia ténnica de la pared del tubo es 


ln (ZVD, ) 
lirkL 


(11-1) 


en donde k es la conductividad térmica del material de la pared y L es la lon- 
gitud del tubo. Entonces la resistencia térmica total queda 


R = * ,0101 = Ri + *p«d + K 


1 In (P„/P f ) _j_ 

hjAi 2wkL h 0 A 0 


( 11 - 2 ) 


A, es el área de la supeificie inteńor de la pared que separa los dos fluidos y 
A n es el área de la superficie exterior de esa misma pared. En otras palabras, 
A f y A ( , son las áreas superficiales de la pared de separación mojada por los 
fluidos interior y exterior, respectivamente. Cuando uno de los fluidos fluye 
adentro de un tubo circular y el otro afuera de éste, se tiene A, = rrDjL y 
A tì = ttD ( JL (figura 11-8). 

En el análisis de los intercambiadores de calor resulta conveniente combi- 
nar todas las resistencias térmicas que se encuentran en la trayectoria del flu- 



FIGURA 11-7 

Red de resistencias térmicas asociada 
con la transferencia de calor en un inter- 
cambiador de calor de tubo doble. 
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FIGURA 11-8 

Las dos áreas superficiaies de transfe- 
rencia de calor asociadas con un inter- 
cambiador de calor de lubo doble (para 
tubos delgados, D ( — D 0 y, eomo conse- 
cuencia, A ( = AJ. 


jo de calor del fìuido caliente hacia el frío en una sola resistencia R y expresar 
la razón de la transferencia de calor entre los dos fluidos como 


Q = — OA AT — U { A f AT = U„A 0 AT Í1L3) 


en donde U es eí eoefidenie de transferenda de calor iotal, cuya unidad es 
W/m 2 ■ °C, la cuai es idéntica a la unidad del coeficiente de convección co- 
mun. h. Cancelando ÁT t la ecuación 11-3 se convierte en 


VA S U-A,- u]a v R h-A,- + + h n A 0 0 M> 

Quizá el lector se está preguntando por qué se tienen dos coeficientes de trans- 
ferencia de calor totales, U } y U tn para un intercambiador de calor* La razón es 
qtie todo intercambiador de calor tiene dos áreas superficiales para la transfe- 
rencta de calor, A } y A a > las cuales, en generaf no son iguales entre sí. 

Nótese que U } A } = U a A oì pero U ( ^ U 0 a menos que A t — A 0 . Por lo tanto, 
el coetìdente de transferencia de calor total U de un mtercambiador de calor 
no tiene significado a menos que se espcciíìque el área sobre la eual se basa. 
En especial este es el caso cuando uno de los lados de la pared del tubo tiene 
aletas y La otra no, ya que el área superficiaL del lado con aletas es varias ve- 
ces mayor que la que no las tiene. 

Cuando la pared del tubo es pequena y la conductividad térmica dei mate- 
rial deí mismo es alta, como suele ser el caso, la resistencia lérmica de dicho 
tubo es despreciable (R panó — 0} y las superficies interior y exterior del mis- 
mo son casi idénticas (A t A a ** A t ). Entonces la ecuación 11-4 para eL coe- 
ficiente de transferencia de calor total se simpLifica para quedar 


donde U — U } ** U a * Los coeficientes de transferencia de calor por sepa- 
rado, de adentro y de afuera deL tubo, h t y h Q , se determinan apiicando las re- 
laciones de la convección discutidas en los primeros capítulos. 

E1 coeficiente de transferencia de calor total U de la ecuación 11-5 es domi- 
nado por el coeficiente de convección màs pequeho , puesto que el inverso de 
un ntimero grande es pequeho* Cuando uno de los coeficientes de convección 
es rnucho más pequeho que el otro (dígamos, h } <€ h j, se tiene 1 /h t > l/h n y, 
por consiguiente, U — h r Por lo tanto, el coeficiente de transferencia de calor 
más pequeno crea un cueìlo de botella sobre la trayectoria de la transferencia 
de calor e impide gravemente la transferencia de este ultimo. Esta situación se 
presenta con frecuencia cuando uno de los fiuidos es un gas y el otro es un Ií- 
quido. En esos casos, es práctica común el uso de aletas del lado del gas para 
mejorar el producto UA S y T en consecuencia, La transferencia de calor en ese 
lado. 

En la tabìa 11 -1 se dan valores representativos del coeficiente de transferen- 
cia dc calor total U. Nótese que este coeficiente varía desde alrededor de 
10 W/m 2 * °C, para ios intercambíadores de caior de gas hacia gas, hasta alre- 
dedor de 10000 W/m 2 ■ °C, para los intercambiadores que comprenden cam- 
bios de fase. Esto no debe ser sorprendente T dado que los gases tienen 
conductividadcs térmieas muy bajas y Los procesos de cambio de fase están 
relacionados con coeficientes de transferencia de calor muv altos. 

Cuando el tubo tiene aletas en uno de los lados para mejorar la transferen- 
cia de calon el área superficial para la transferencia de eaior total en ese lado 
queda 
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TABLA 11-1 

Valores representativos de los coeficientes totales de transferencia de calor en 
los intercambìadores de calor 

Típo de intercambiador de calor 

U, W/m 3 • °C* 

Agua hacia agua 

850-1700 

Agua hacía aceite 

100-350 

Agua hacia gasolina o queroseno 

300-1000 

Calentadores de agua de alimentacíón 

1000-8 500 

Vapor de agua hacia combustóleo ligero 

200-400 

Vapor de agua hacia combustóleo pesado 

50-200 

Condensador de vapor de agua 

1000-6000 

Condensador de freón (agua enfriada) 

300-1000 

Condensador de amoniaco (agua enfriada) 

800-1400 

Condensadores de alcohol (agua enfriada) 

250-700 

Gas hacia gas 

10-40 

Agua hacía aire en tubos con aletas 
(agua en los tubos) 

30-60' 


400-850 f 

Vapor de agua hacia aire en tubos con aletas 
(vapor de agua en los tubos) 

30-300' 

400-4 000* 


* Multiplfquense los valores de la lista por 0,176 para convertirlos en Btu/h - ft £ - 
t Con base en eE àrea superfidal del lado del agua, 
t Con base en el área superfídal del lado dei agua o del vapor de agua. 


Ajt Atytal "fm ^smoletas. (11-6) 

en donde A aìtta es el área superficial de las aletas y A sin a] elas es el área de la par- 
te sin aletas de 1a superficie del tubo. Para aletas cortas de alta conductividad 
térmica se puede usar esta área total en la relación de la resistencia a la con- 
vección /? conv = MhA s ya que, en este caso, las aletas serán con mucha aproxi- 
mación isotérmicas. De lo contrario, debemos determinar el área superficial 
efectiva A, a partir de 


4 <in alai, *** 'T/aleia^aleUi (11"7) 

en donde T) a | eta es la eficiencia de la aleta. De esta manera, se toma en cuenta 
!a caída de temperatura a !o largo de la aleta. Nótese que para las aletas isotér- 
micas = 1 y por consiguiente, en ese caso, la ecuación 11-7 se reduce a 
lall-6. 

Factor de incrustación 

E1 rendimiento de los intercambiadores de calor suele deteriorarse con el paso 
del tiempo como resultado de la acumulación de depósilos sobre ias superfi- 
cies de transferencia de calor. La capa de depósitos representa una resistencia 
adicional para esta transferencia y hace que disminuya la razón de la misma 
en un intercambiador. E1 efecto neto de estas acumulaciones sobre la transfe- 
rencia de calor se representa por un factor de incrustación R f e\ cual es una 
medida de la reststencia térmica introducida por la incrustación, 
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Eí tìpo más conuin de incrustación es la precìpitación de depósitos sóiidos 
que se encttentran en un Huido sobre las superficies de transferencia de calor. 
E1 lector puede observar este tipo de incrustacìón incluso en su casa. Si revisa 
las superficies interiores de su tetera después dc un uso prolongado, es proba- 
ble que advierta una capa de depósitos de calcio sobre las superficíes en las 
cuales ocuire ia ebtillición. Esto se presenta en especiai en zonas en donde el 
agua es dura. Aì raspar se desprenden las escamas de ese lipo de depósitos y 
las superficies se pueden limpiar de ellos por medio de un tratamiento quími- 
co. Imagine ahora el lector esos depósitos minerales fonnándose sobre las su- 
perficies interiores de los finos uibos de un íntercambiador de calor (figura 
11-9) y el efecto perjudicial que pueden tener sobre el área de paso del flujo y 
sobre la transicrencia de calon Con el fin de evitar este problema potencial, el 
agua cn las plantas generadoras y de procesos se trata en forma extensa y se 
eliinína su contetiido sólido antes dc permitir que circule por el sistema. Las 
partículas de ceniza sólida que se encuemran en los gases de combustión y 
que se aeumuìan sobre las superttcies de los precalentadores de aire crean pro- 
bìemas semejantes. 

Otra forma de íncrustacióm la cual es eomún en la industria de procesos 
químicos, es ìa corrosìón y otra la incrustacìón química. En este caso las su- 
perficies se incrustan por la acumulación de los productos de las reacciones 
qufmícas sobre ellas. Esta fonna de incrustación se puede evitar recubriendo 
los tubos metálicos con vidrio o usando tubos de plástico en lugar de los me- 
lálicos. Los intercambiadores también pueden incrustarse por el crecimiento 
de algas en los fluidos calientes. Este tipo de incrustación se conoce como in- 
crustacìón biológìca y se puede impedir medianle el tratamiento químico. 

En las aplicaciones donde es probable que ocurra, la incrustación debe con- 
siderarse en el diseíìo y selección de los intercambiadores de calor. En esas 
aplicaciones puede ser necesario selecciouar un intercambiador más grande y n 
por ende, más caro, pat a garantizar que satisfaga los requisitos de diseiìo de 
transferencia de calor incluso después de que ocurra la incrustaciórt, La Um- 
pieza periódica de los intercambiadores y eí tiempo de suspensión de activi- 
dades resultante son inconvenientes adicionales asociados con !a incrustación. 

Es obvio que el factor de incrustación es cero para un nuevo intercambiador, 
y aumenta con el tiempo a medida que se acumulan los depósìtos sólidos so- 
bre la superficie del mismo. E1 factor de ìncrustación depende de la tempera- 
ntra de operación y de la velocìdad de los fluidos, así como de la duración del 
servicio. La incrustación se ìncrementa al aumeniar la tetnperátura y dismi- 
mdr la velocidad. 


FIGURA 11-9 

Incrustación por precipitación de 
pailículas de ceniza sobrc los tubos 
de un sobrecalentador. 

{Tamiìdo de Steam , Itx Genemtion, luuÍ V.st\ 
Bíibcock and Wilcox Co. t Ì97S. Imprcso con 
úurorìzaciótt.) 
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La relación del coeficíente de transfcrencia de ealor total dada con anterio- 
ridad es válida para supcríìcies limpias y cs necesario modificarla para tomar 
en cuenta ios efectos de la incrustación sobre las superficies interior y exterior 
del tubo, Para un intercambiador de calor de casco y tubos, sin aletas, se pue- 
de expresar como 


[ 

UA S 


1 


1 


U t A t UA 


„ 1 

■ = R - — 

hiAi A: 


t ln (DJDj) ( Rf r(t ^ 


lirkL 


h à A fí 


( 11 - 8 ) 


en donde R f ( y R f ff son los factores de incrustación en esas superficies, 

En la tabla 11-2 se dan valores representativos de factores de ìncrustación. 
En los manuales se encuentran tablas más completas de ellos. Como el ìector 
esperaría, existe una incertidumbre en estos valores y deben ser usados como 
una guía en la selección y evaluación de los intercambiadores, con el fín de to- 
mar en cuenta los efectos de la incrustación anticipada sobre la transferencia 
de calor. Nótese que la mayor parte de los factores de incrustación que se en- 
cuentran en la tabia son del orden de ÌQ" 4 m 2 - °CAV, lo cual es equivalente a 
la resistencia térmica de una capa de caliza de 0.2 mm de espesor (k = 2.9 
W/m 2 * °C) por unidad de área superficial. Por lo tanto, a falta dc datos especí- 
tlcos se puede suponer, como punto de partida, que las supcrfìcies están recubler- 
tas con 0.2 mm de caliza para consíderar los efectos de la incmstación. 


EJEMPLQ 11-1 Coefìciente de transferencia de calor total 
de un intercambiador de calor 

Se va a enfrtar aceite caliente en un intercambìador de cator de tubo doble, a 
contraflujo. E1 tubo ínterior de cobre tiene un diámetro de 2 cm y un espesor 
despreciable, El diámetro interior del tubo exterior (el casco) es de 3 cm. Por el 
tubo fluye agua a razón de 0.5 kg/s y el aceìte por el casco a razón de 0.8 kg/s. 
Tomando las temperaturas promedio del agua y del aceite como 45°C y 80°C P 

S respectivamente, determine el coeficìente de transferencia de calor total de es- 
te intercambíadon 

SOLUCIÓN Se va a enfriar aceìte caliente por medìo de agua en un intercam- 
biador de calor de tubo doble, a contraflujo. Se debe determìnar el coeficiente 
de transferencia de calor total, 

Supo$ìciofìB$ 1 La resìstenda térmica del tubo interior es despreciable, puesto 
que el material del mismo es intensamente conductor y su espesor es despre- 
ciable. 2 El flujo del agua así como el del aceite están completamente desarro- 
llados, 3 Las propiedades del aceite y del agua son constantes, 

Pmpiedades Las propíedades del agua a 45 Ú C son (tabla A-9) 


TABLA 11-2 

Factores de incrustación representa- 
tivos (resístencia térmica debida a 
la incrustación para una unidad de 
área superficìal) 


Fluido R f , 

m 2 ■ °C/W 

Agua destilada, 
agua de mar, agua 
de río, agua de 
alimentación 
para caideras: 

Por debajo de 50 D C 

0.0001 

Arriba de 50°C 

0.0002 

Combustóleo 

0.0009 

Vapor de agua (Hbre 
de aceíte) 

0.0001 

Refrigerantes (líquido) 

0.0002 

Refrigerantes (vapor) 

0.0004 

Vapores de alcohol 

0.0001 

Aire 

0.0004 


( Fuefìte ; Tubufar Exchange Manufscturers 
Association,) 


p = 990.1 kg/m 3 Pr = 3.91 
k = 0.637 W/m ■ °C v = p,!p = 0.602 X I0' 6 m 2 /s 

Las propiedades del aceite a 80 tl C son <tabla A-16) 


p = 852 kg/m 3 Pr = 499.3 

k = 0.138 W/m ■ °C v = 3.794 X 10“ 5 m : /s 
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Agua 
fría T 

0,5 kg/s 


} 2 cm 


u 


Aceìie calìente 
0.8 kg/s | 

n 


3 cm 




FIGURA 11-10 

Esquema para el ejemplo 11-1. 


TABLA 11-3 

Número de Nusselt para flujo 
laminar completamentè desarrollado 
en una corona círcular con una de 
!as superficíes aislada y 1a otra 
isotèrmica (Kaysy Ferkins), 


D,!D 0 

Nuì 

Nu 0 

0.00 


3.66 

0.05 

17.46 

4.06 

0.10 

11.56 

4.11 

0.25 

7.37 

4.23 

0.50 

5.74 

4.43 

1.00 

4.86 

4.86 


Análisis En la figura 11-10 se da el esquema del intercambiador de calor. El 
coefìciente de transferencia de calor total U se puede determinar a partir de la 
ecuacìón 11-5; 

i*i + i 

u h, + h„ 

en donde hj y h 0 son los coeficìentes de transferencia de calor por conveccíón 
ìnteríor y exterior del tubo, respectivamente, los cuales se deben determinar 
usando las relacíones de la convección forzada. 

El diámetro hìdráulico para un tubo circular es el diámetro deí propio tubo, 
D n = D = 0.02 m. La velocidad media del agua en et tubo y el número de Rey- 
nolds son 


V = 


0.5 kg/s 


pA c p(|ttD 2 ) (990.1 kg/m 3 )[t7r(0.02 m) 2 ] 


= 1.61 m/s 


VD _ (1.61 m/s)(0.02 m) _ 

Re v 0.602 X 10- 6 mVs 53490 


el cual es mayor que 10000. Por lo tanto, el flujo del agua es turbulento. Su- 
poniendo que el flujo está completamente desarrollado, el número de Nusselt 
se puede determinar a partir de 

Nu = — = 0.023 Re°*Pr 0 - 4 = 0.023(53 490)°*(3.91)°- 4 = 240.6 


Entonces, 


h = £ Nu = °' 63 ™ n '° C (240.6) = 7663 W/m 2 • °C 
D 0.02 m 


Ahora se repite el análisis que se acaba de realizar para el aceíte. Las propie- 
dades del aceite a 80°C son 


p = 852 kg/irD 
k = 0 + 138 W/m ■ °C 


v = 37.5 X 10 _& m 2 /s 
Pr = 490 


El diámetro hidráulíco para el espacio anular es - 

D h = D 0 - Dj = 0.03 - 0.02 = 0,01 m 
En este caso, la velocidad media y el número de Reynofds son 

ńi 0.8 kg/s 


V = 


pA c p[\7r(Di - Df)) {852 kg/m 3 )[|7T(0.03 2 - 0.02 2 )m 2 


2.39 m/s 


VD (239 mimpM m) ^ 

Re = — =-r— t— = 630 

v 3.794 X 10“ 5 m 2 /s 

el eual e$ menor que 2300. Por lo tanto, el ftujo del aceíte es laminar. Si se su- 
pone un flujo completamenie desarrollado, con base en ia tabta ll-3 f se pue- 
de determinar por interpolación que ef número de ÌSIusselt del lado det tubo det 
espacio anular Nu, correspondtente a DJD^ = 0.02/0.03 = 0.667 es 

Nu = 5.45 
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y 



0 .13 8 W/m • °C 

0.01 m 


(5.45) = 75.2 W/m 2 ■ °C 


Entonces el coeficiente de transferencia de calor total para este intercambiador 
queda 


U ~ 7 -“ =- t ---;-= 74.5 W/m 2 * °C 

+ -i-- - - --h--- 

hi K 7663 W/m 2 * °C 75.2 W/ 111 2 . °C 

Nótese que T en este caso, U ^ h 0 ya que h 0 . Esto confirma !a 
afirmación heeha en párrafos iníciales de que el coeficiente de transferencia de 
calor total en un intercambíador es domínado por el coeficiente de transferen- 
cia de calor más pequeho, cuando la díferencìa enfre los dos vatores es grande + 
Para mejorar el coeficìente de transferencia de calor total y, de este tnodo, la 
transferencía de calor en este intercambiadon se deben aplicar del iado del 
aceìte algunas técnicas dirígídas a la rnejora, como una superficie con aletas. 


J EJEMPLO Íh2 Efeeto de la ìncrustacíón sobre el coeficiente 
de transferencia de calor tofal 

! Se construye un intercambiador de calor de tubo doble (casco y tubo) con un 
tubo ínterior de acero inoxidable (k = 15.1 W/m * °C), de diámetro mterior 
Dj = 1.5 cm y diámetro exterior D 0 = 1.9 cm, y un casco exterior cuyo diáme- 
tro interior es de 3.2 cm. Et coefíciente de transferencia de calor por convec- 
ción es hj = S00 W/m 2 * °C r sobre la superficie interior del tubo T y h 0 = 1200 
W/m 2 * °C, sobre la superficie exterìor. Para un factor de incrustación de R f , = 
0.0004 m 2 * °C/W, del lado del tubo T y R f 0 - 0.0001 m 2 * °C/W, del iado del 
H casco, determine a) la resistencia térmica dei intercambiador de calor por uni- 
* dad de longitud y h) los coefidentes de transferencia de calor totales U t y U 0 
» con base en las áreas superfidales interior y exterior del tubo, respectivamente. 

I 

S0LUCIQN Se proporcionan los coeficìentes de transferencia de calor y los 
factores de incrustación en los lados del tubo y el casco del intercambiador de 
calor. Se deben determinar la resistencia térmíca y los coeficientes totales 
de transferencia de calor con base en ias áreas interna y externa, 

Suposiciótì Los coeficlentes de transferencia de calor y los factores de incrus- 
tacìón son constantesy uniformes. 

Anáiisis a) En la figura 11-11 se ve e! esquema del ìntercambiador. La resis- 
tencia térmica para un intercambiador de casco y tubos, sin aletas, con incrus- 
tación sobre las dos superficìes de transferencia de calor se da por la ecuación 
11-S como 

J_ = Jl_ = _1 _1 fl/,i ln WDj) 1 

UA S UiA, U 0 A a hjAj Aj 2-rr kL A fí h„A a 

en donde 

A, = wDfĹ = 7t( 0.015 m)(l m) = 0.0471 m 2 
A 0 = trD 0 L = 7t( 0.019 m)(l m) = 0.0597 m- 

Al sustituir valores se determina que ta resistencia térmica tota! es 


Fluido 

caliente 


Fluido 

caíiente 


Fluido frío 
^Capa exterìorde 
incnistaeión 

Pared del tubo 

Capa interìor de 
incrustacion 



Fluido firío 


D t =1.5 cm 
hj = 800 W/m 2 -°C 
R fi = 0.0004 m 2 -°C/W 
D a = 1.9 cm S ' 
h a = 1200 W/m 2 -°C 
R f ',= 0,0001 m 2 -°C/W 

FIGURA 11-11 

Esquema para el ejemplo 11-12. 
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„ __1_ + 0,0004 m 2 ■ °C/W 

(800 W/m 2 ■ °C)(0,0471 m 2 ) 0.0471 m 2 

In (0.019/0.015) 

+ 2tt( 15.I W/m ■ °C)(1 m) 

0.0001 m 2 ■ °C/W . _1_ 

0,0597 m 2 ‘ (1200 W/m 2 ■ °C)(0.0597 m 2 ) 

= (0.02654 + 0.00849 + 0.0025 + 0,00168 + 0.01396)°C/W 
= <M1532°C/ VV 

Nótese que P en este caso, alrededor de 19% de la resistencia térmica total se 
debe a la incrustadón y 5% de etla se debe al tubo de acero que separa a los 
dos fluidos. £1 resto (76%) se debe a las resistendas a la convección sobre los 
dos lados del tubo mterior. 

ù) Una vez que se conocen la resistencía térmica total y las áreas superficiales 
de transferencia de calor, una vez más se determinan !os coeficientes de trans- 
ferencia de calor totales con base en las superficies interior y exterior de! tubo, 
3 partir de la ecuadón ll-8 t como 


! RAj (0,0532 o C/W)(0»0471 m 2 ) 


399 W/m 2 * C 


y 


* RA 4 (0,0532°C/ W) (0.0597 m 2 ) 

Discusioi; Nótese que, en este caso f los dos coeficientes de transferencía de 
calor totales dìfieren de manera significativa (en 27%) debido a ia diferencía 
considerabìe entre las áreas superficíales de transferencia de calor en los lados 
interìor y exterior del tubo. Para tubos de espesor despreciable, la diferencia en- 
tre los dos coefícientes de transferencía de calor totales sería mínìma. 


11-3- ANÁLISIS DE L0S INTERCAMBIADORES 
DE CAL0R 

En ia práctica los intercambiadores de calor son de uso eomun y un ingeniero 
se encuentra a menudo en la posición de seleccionar un intercambiador de ca- 
lor que logre un cambio de temperatura especifica de una corriente de fluido 
de gasto de masa conocido, o bìen, de predecir ìas temperaturas de salida de 
las corrientes de fluìdo caliente y del frfo en un intercambiador de calor espe- 
cífico , 

En las secciones que vienen se discutirán los dos métodos usados en el aná- 
lisìs de los intercambiadores de calor. De éstos, el de la diferencìa media io- 
garítmìca de temperatura (o LMTD) es el más apropiado para la prímera tarea 
y eí método de la efectivídad-NTU, para la segunda, como se acaban de des- 
cribir. Pero, en primer lugar, se presentan algunas consideraciones generales. 

Los intercambiadores de calor suelen operar durante largos periodos sin 
cambios en sus condiciones de operación. Por lo tanto, se pueden considerar 
como aparatos de flujo estacionarìo. Como taìes, el gasto de masa de cada 
fluido permanece constante y las propiedades de los fluidos, como la tempe- 
ratura y la velocidad, en cualquier entrada o salida, sìguen siendo las mismas. 
Asimismo, las comentes de fluido experimentan poco o ningún cambio en sus 
veìocidades y elevaciones y, como consecuencia, los cambios en la energía ci- 
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nética y en la potencial son clespreciables, En general, el calor específico de 
un iìuido catnbia con la temperatura; pero, en un íntervalo especffico de tertv 
peraturas, se puede considerar como una constante en algún vaíor promedio, 
con poca pérdida en la exactitud. La conducción axìal de calor a lo ìargo del 
tubo suele ser insigmficante y se puede consìderai* despreeiahle, Por ultimo, se 
supone que la superficíe exterior del intercambiador de calor está perfecta - 
mente aislada, de modo que no se tíene pérdida de calor hacia el medio cir- 
cundante y cualquier transferencia de calor sólo ocun + e entre los dos fluidos. 

Las idealizaciones que acaban de descrihirse se ìogran muy aproxímada- 
mente en la práctica y simplifican mucho el análisis de un intercambiador de 
calor con poco sacrificio de la exactitud, Por lo tanto son de uso común. Con 
estas suposiciones, Ia prìmera íey de la termodinámica requiere que la veloci- 
dad de ía transferencia de calor desde el fluido caliente sea igual a la transfe- 
rencia de calor hacia el frío: es decir, 

Q = mì - r Li ertl ) ( t 1-9) 

y 

Q = di h c fih {T hrm — (1M0> 

en donde los subfndices c y h se refieren a los fluidos/rm y caìienle, respectl- 
vamente, y 

m n m h ~ gastos de masa 

C ffc* c P h ” calores específiicos 
T c T h = temperaturas de salìda 
/r.eni’ “ tcmperaturas dc entrada 

Ndtese que la razdn de la transl’erencia de calor Q se toma como una cantidad 
positiva y se sobreentiende que su dirección va dei fluido caficnte hacìa el 
frío, de acuerdo con la segunda ley de la termodinámica* 

En el análisis de los intercambiadores de calor a menudo resulta convenien- 
te eombìnar cl producto del gasto de masa y el calor específico de un fiuido 
en una sola cantidad. Ésta se llama razón de capacidad caloríflca y se defi~ 
ne para las corrientes de los fluídos caliente y frío como 

C* = ™ u c pU y C, = m,c th tlMtì 

La razón de capacidad calorífica de una corriente de fluido representa la velo- 
eidad de la transferencia de calor necesaria para camhiar la tempcrarura dc esa 
corríente en l°C conforme fiuye por el imercambiador de calor. Nótese que en 
un intercambiador el fiuido con una razón de capacidad calorífica grande 
experimenta un cambio pequeho en la temperatura y aqueì con una razón de 
capacidud calorífiica pequeńa experimentará un cambio grande en la tempera- 
tunu Por lo tanto, si se duplica el gasto de masa de un fluido mientras al mis- 
mo tíempo se deja todo lo demás inalterado, se reducirá a ìa mìtad el cambio 
de temperatura en ese fluido. 


ó-c(IM 2 ) 

y 

, - T h ^ì 0M3) 

Es decir, la razón de la transferencia de calor en un imercambiador es igual a 
la razón de capacidad calorífica de cualquiera de los dos fluidos multiplicada 
por el cambio de temperatura en ese fluido. Advierta que la única ocasión en 
que la elevacìón de ìa temperatura de unfíuidofrío es igual a la caída de tem- 
peratura deífluìdo caliente es cuando ías razones de capacidad calorífica de 
los dos fhddos son iguales (figura 11-12). 


T 





ár = AT y — AT 2 - consLtuite 


Entrada Salida 

FIGURA 11*12 
Dos fiujos de íluidos que tienen ias 
mismas razones de capacidad calorífica 
experimentan el mismo cambio de 
temperatma en un intercambíador 
de calor bìen aìslado. 
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7 


Fluido en conden&ación 
* . 



Entrtida Salìda 


a) Condensador ( C h —> ») 

r+ 



- Fìuido en ebullición 


Enuada SaJida 

ò) Caldera {C t —> ») 

FIGURA 11-t3 

Varíación de las temperaturas de los 
fluidos en un ìntercambiador de calor 
cuando uno de los fìuidos se condensa o 
hierve. 


Dos tipos especìales de intercambiadores de calor de uso común en la prác- 
tica son los condensadores y las calderas. En ellos uno de íos fluidos pasa por 
un proceso de cambio de fase y la razón de la transferencia de calor se expre- 
sa como 


Q- Aft* (11-14) 

en donde m es la rapidez de la evaporación o de la condensación del fluido y 
h t „ es su entalpía de vaporización a la temperatura o presión especitìcadas. 

Un fluido común absorbe o libera una gran cantidad de calor a temperatura 
constante durante un proceso de cambio de fase, como se muestra en la figu- 
ra 11-13. La razón de capacidad calorífica de un fluido durante un proceso de 
este tipo debe tender al ìnfínito. puesto que el cambio en la temperatura es 
prácticamente cero; es decir, C = mc p -» “ cuando A T —> 0, de modo que la 
razón de la transferencia de calor Q = mc p A T es una caiuidad finita. Por lo 
tanto, en el análisis de los imercambiadores de calor un fluido en condensa- 
ción o en ebullición se considera de manera conveniente como un fiuido cuya 
razón de capacidad calorífica es infìnita. 

La razón de la transferencìa de calor en un intercambiador también se pue- 
de expresar de una manera análoga a la ley de Newton del enfriamiemo eomo 

Q = UA S AT m (11-15) 

donde U es el coeficiente total de transferencia de calor, A s es el área de irans- 
ferencia dei calor y A T m es una apropiada diferencia promedio de lemperatura 
entre los dos fluidos. En este caso, el área superficia] A s se puede determinar 
en forma precisa aplicando las dimensiones del intercambìador de calor. No 
obstante, en general, el eoeficiente tolai de transferencia de calor, U, y la dife- 
rencia de teinperalura A T entre los fluidos caliente y frío pueden vaiiai' a lo 
largo del intercainbiador. 

E1 valor promedio del coeficiente de transferencia de calor total se puede 
determinar, como se describió en ìa seccìón amerior. utilizando los coeficien- 
tes de convección promedio para cada tluido. Resulta que la forma apropiada 
de la diferencía media de temperalura entre ios dos fluidos tiene naturaleza lo- 
garíimica y su determinación se presenta en la sección 11-4. 


11-4 - MÉT0D0 DE LA OIFERENCIA 

DE TEMPERATURA MEDIA LOGARÌTMICA 

A1 principio se mencìoná que la diferencia de temperatura eníre los fluidos 
calieme y frío varía a ío !argo del iniercambiador de calor y resulta convenien- 
te teoer una diferencia de temperatura media A T m para usarse en la relacíón 
Q - UA, AT m . 

Con el fin de desarrollar una relación para la diferencia de temperatura pro- 
medio equivalente entre los dos fluidos considérese el intercambiador de ca- 
lor de titbo dobie yflttjo paralelo que se muestra en la figura 11-14. Nótese 
que la diferencia de temperatura A T entre los fluidos caliente y frío es grande 
en la entrada del intercambiador. pero disminuye en forma exponencial hacia 
la salida. Como el lector esperaría, la temperatura del fluido caliente decrece 
y la del frío aumenta a lo largo de dicho intereambiador. pero la temperatura 
del fluido frío nunca puede sobrepasar la del caliente, sin importar cuán largo 
sea dícho intercambiador, 

Si se supone que la superficie exterìordel intercambiador está bien aislada, 
de modo que cualquier transferencia de calor ocurre entre ]os dos fluidos y se 
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deseartan cualesquiera cambios en la energía potencial y cinética, un balance 
de energía en cada fluido, en una sección diferencial del intercambiador, se 
puede expresar como 

8Q = -m h c pk dT h (11-16) 


y 


8Q - m c Cpc dT c 


( 11 - 17 ) 


Es decir, la razón de la pérdida de calor desde el fluido caliente, en cualquier 
sección del intercambiador, es igual a la razón de la ganancia de caior por eì 
fluido frío en esa sección, E1 cambio en la temperatura del fluido caliente es 
una cantidad negativa y, por consiguiente, se anade un sìgno negativo a la 
eeuación 11-16 para haeer que la razón de la transferencia de calor Q sea una 
cantidad positiva* Si se despejan de las ecuaciones antes dadas dT h y dT c da 


dT h = - 


SQ 

tn h c ph 


( 11 - 18 ) 


y 


dT = 


8Q 


( 11 - 19 ) 


A1 restar la segunda de la primera se obtiene 



Fluido frío 

T, em 

FIGURA 11-14 

Variación de las temperaturas de los 
fluídos en un intercambiador de calor de 
tubo doble y flujo paralelo. 


dT h - dT c = d(T h - T c ) = -8Q[-r^— + -d —) 
* r W C /</. m c C pcJ 


(11-20) 


La razón de Ia transferencia de calor en la sección diferencial del intercambia- 
dor también se puede expresar como 

8Q = U(T h -T c )dA s (11-21) 

Al sustituir esta ecuación en la 11-20 y reacomodar los términos da 


d(T h - T c ) 
T„ ~ T e 


= -UdA 


p- +-d-) 

\ m h c ph McCpcJ 


( 11 - 22 ) 


Á1 hacer la integración desde la entrada del intercambíador hasta su salida, se 
obtiene 


ìn- 


1 r, sal 


( ń L enl 


= _ ÍM p_ + _LA 

\ m h c ph m c Cpc ) 


( 11 - 23 ) 


Por último, se despejan de las ecuaciones 11-19 y 11-20 /ń ( c p< . y m h c ph y se sus- 
tituyen en la ecuación 11-23, que después de un poco de reacomodo produce 


Q = UA„ Ar n „ 


01 - 24 ) 


en donde 


AT, - AT 2 
1T ‘ ai ~ ln (Ar,/Ar 2 ) 


( 11 - 25 ) 


es la diferencia de temperatura media logarítmica, que es la forma apropia- 
da de la diferencia de temperatura promedio que debe usarse en el análisis de 
los intercambiadores de calor. En este caso, A T x y A T 2 representan la diferen- 
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flì Intercamhiadores de calor de flujo paralclo 
Ruido 



b) Jntercambiadores de calor a contraflujo 

FIGURA 11-15 

Expresiones de A7', y AT : en los inter- 
cambiadores de calor de flujo paralelo y 
a contraflujo. 


cia de temperatura entre los dos fluidos en ambos extremos (de entrada y de 
salida) del intercambiador. No existe diferencia con respecto a cuál de los ex- 
tremos de éste se designe como la entrada o la saìida (figura 11-15). 

La diferencia de temperatura entre los dos fluidos disminuye desde Ar, a la 
entrada hasta A T 2 a la salida. Por lo tanto, resulta tentador usar la diferencia 
de temperatura media aritmética AT ma = \ T, -h AT 2 ) como la diferencia de 
temperatura promedio. La diferencia de temperatura media logarítmica Ar m , 
se obtiene siguiendo el perfil real de temperaturas de los fluidos a lo largo del 
intercambiador y es una representación exacta de la diferencia de temperatu - 
ra promedio enlre los fluidos caliente y frío. En verdad refleja el decaimiento 
exponencial de la diferencia de temperatura local. 

Nótese que Ar m , siempre es menor que Ar ma . Por lo tanto, si se usa AT nìa en 
los cálculos, en lugar de AT ml , se sobreestimará la razón de la transferencia de 
calor entre los dos fluidos en un intercambiador. Cuando AT, difiere de A T 2 
en no más de 40%, el error al usar la diferencia de temperatura media aritmé- 
tica es menor que 1%. Pero el error se incrementa hasta niveles indeseables 
cuando AT, difiere de A7\ en cantidades mayores. Por lo tanto, al determinar 
la razón de la transferencia de calor en un intercambiador, siempre se debe 
usai* la diferencia de temperatura media logarítmica. 


Intercambiadores de calor a contraflujo 

En la figura 11-16 se da la variación de las temperaturas de los fluidos calien- 
te y frío en un intercambiador de calor a contraflujo. Nótese que Ios fluidos 
caliente y frío entran en el intercambiador por los extremos opuestos y, en 
este caso, la temperatura de salida del fluido frío es posible que sobrepase 
la de salida del fluido caliente. En el caso lfmite, el fluido frío se calentará has- 
ta la temperatura de entrada del fluido caliente. Sin embargo, la temperatura 
de salida del fluido frto nunca puede ser mayor que la de entrada del fluido 
caliente, ya que eslo sería una violación de la segunda ley de la termodiná- 
mica. 

La relación antes dada para la diferencia de temperatura media logarítmica 
se dcsairolla usando un intercambiador de flujo paralelo, pero si se repite el 
análisis antes dado para uno a contraflujo, se puede demostrar que también es 
aplicable a los intercambiadores a contraflujo; aunque, en esta ocasión, AT, y 
A T 2 se exprcsen como se muestra en la figura 11-15. 

Para temperaturas de entrada y de salida especfficas, la diferencia de tempe- 
ratura media logarítmica para un intercambiador a contraflujo siempre es ma- 
yor que la correspondiente a uno de flujo paralelo. Es decir, AT ml cf > AT ml fp. 
y. por ende, se necesita un área superficial más pequena (y, por consiguiente, 
un intercambiador más pequeno) para lograr una razón específica de la trans- 
ferencia de calor en un intercambiador de este tipo. Por lo tanto, en los inter- 
cambiadores de calor es una práctica común usar disposiciones a contra- 
flujo. 

En un intercambiador a contraflujo la diferencia de temperatura entre los 
fluidos caliente y frío permanecerá constante a lo largo del mismo cuando las 
razones de capacidad calorífica de los dos fluidos sean iguales (es decir, AT 
= constante cuando C h = C c , o bien, m h c ph = m c c pc ). Entonces, se tiene AT, 
= A T 2 y la última relación para la diferencia de temperatura media logarítmi- 
ca da AT m , = [j la cual es una forma indeterminada. Mediante la aplicación de 
la regla de PHòpital, se puede demostrar que, en este caso, se tiene AT ml = 
AT, = AT 2 , como era de esperarse. 

Se puede considerar que un condensador o una caldera son intercambiado- 
res de calor de flujo paralelo o a contraflujo, ya que los dos enfoques condu- 
cen al mismo resultado. 
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Intercambiadores de calor de pasos 
múltiples y de flujo cruzado: 

Uso de un factor de corrección 

La relación para la diferencia de temperatura media logarítmica A7 ml desarro- 
ilada con anteriondad sólo se limita a tos intercambiadores de flujo paralelo o 
a contrafiujo, También se desarrollan relacìones símilates para los intercam- 
biadores d e flujo cruzcido y de tubosy coraza de pasos múltiples, pero las ex- 
presiones resultames son demasiado complicadas debìdo a ias complejas 
condiciones de llujo, 

En esos easos resulta conveniente relacionar la diferencia equivalente de 
temperatura con la relación de la diferencia media logarítmica para el caso 
de contranujo, como 


±T n ^FàT mlL7 (tl-26) 

en donde F es el factor de corrección, el cual depende de la configuracìón 
geomélńca del imercambiador y de las temperaturas de entrada y de salida de 
las corrientes de fluido caliente y frío. La A T ml CF es la diferencia rnedia ìoga- 
rítmica dc teniperatura pai'a el caso del intercambiador a contrafìitjo, con las 
mismas temperaturas de entrada y de salida, y se determina con base en la 
ecuación 11-25, tomando A^ = T km{ - T c Ml y AT 9 = T h ^ - T^ ent (figura 
1117). 

Para un imercambiador de llujo cruzado y uno de casco y tubos de pasos 
múltiples, el factor de corrección es menor que la unìdad; es decir, F < 1. EI 
valor lùnite de F = 1 corresponde al intercambiador a contraflujo, Por tanto, 
el factor de corrección F para un intercambiador de calor es una medida de la 
desvìación de ìa A7 [nS con respecto a los valores correspondíentes para eì ca- 
so de contraflujo* 

En la figura í 1-18 se da el factor de corrección F para las configuraciones 
comunes de los imercambiadores de llujo cruzado y de casco y tubos en fun- 
ción de las razones P y R entre dos temperaturas, definidas como 



y 


jTi — 7 b/ZCj.J lIl-Í 

r = = tfìtt - (ii-w 

2 i V ^/vJì-KioUe IquuONé 

en donde los subtndices i y 2 se refieren a la entrada y la salìda* respectiva™ 
mente. Nótese que para un intercambiador de tubos y coraza, Ty r representan 
las temperaturas del ìado de la coraza y del lado deì tubo , respectivamente, co- 
mo se muestra en los diagramas del factor de corrección. No existe diferencia 
en que el fluido caJiente o el frío tìuyan por la coraza o el tubo. La determina- 
ción de! factor de corrección F requiere qtie se disponga de las temperaturas de 
enírada y de salida , tanto parael fluido frío como parael caJìente. 

Àdvierta también que el valor de P va desde 0 hasta 1. Por otra parte, el de 
R va desde 0 hasta infinito, R = 0 corresponde al cambio de fase (condensa- 
ción o ebullicìón) del lado del casco y R —> & al cambío de fase del lado del 
tubo + E1 factor dc corrección es F = 1 para estos dos casos límites. Por lo tan- 
to, el factor de corrección para un condensador o una caldera es F — 1, sin 
importar la conftguración dd intercambiador de calor. 



F1GURA 11-16 

Variación de las temperaturas de los 
íluìdos en un intercambiador de calor de 
tubo doble, a contraflujo. 


Fluído 

caliente 

—oil 

T 

l h , tn( 


A77 


Fluido j T r 
ftio 


lntercambiadnr de calor de 
flujp cmzado o de mbos y 
coraza de pasos múltiples 




‘ h. «1 


V, sal 


Razón de la transferencia de calor: 

Q = VAfAT mUr 


donde 


A T. - A Tj 

A T 1 _ 1 ~ 

miXF ~ !n (àl\fàTo 
T h% tnl “ T. sal 

AT 2 - T h - T v TOl 


y F = ... (figura 11-18) 

FIGURA 11-! 7 
Determinación de la razón de la transfe- 
rencia de calor para intercambiadores de 
calor de flujo cruzado y de tubos y 
coraza de pasos múltiples, mediante el 
uso del factor de corrección. 
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11 ) Un paso por la coraza y 2, 4, 6, etc. (cualquìer múliìplo de 2) pasos por los tubos 


h 



b) Dos pasos por ìa coraza y 4, 8 ( 12, etc. (cualqmer multìpio de 4) pasos por los tubos 




c) Flujo cruzado de un solo paso con los dos fluidos de flujo no mezdado 


FIGURA 1M8 

Diagramas del facior de correccíón F 
para intercambiadores de calor 
comunes de tubos y coraza de flujo 
cruzado. 

(Tomado de Bowman, Miiellery Nagle.) 



d) Flujo cruzado de un solo paso con uno de los fluidos de flujo mezclado y e! otro 
no mezciado 


0.9 


■s °- 7 


'à 0,6 

tln 


h 
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EJEMPLO 11-3 La condensación de vapor de agua 
en un condensador 
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Se va a condensar vapor de agua de una planta generadora a una temperatura 
de 30°C, con agua de enfrìamiento de un lago cercano, la cual entra en tos tu- 
bos del condensador a Ì4°C y sale a 22°C. El área superfícial de los tubos es 
de 45 m 2 y el coeficiente de transferencia de calor total es de 2 100 W/m 2 ■ °C. 
Determine et gasto de masa necesario de agua de enfriamiento y la razón de la 
condensación del vapor en el condensador. 


SOLUCIÓN Se condensa vapor de agua mediante agua de enfriamiento en el 
condensador de una ptanta generadora. Se deben determinar et gasto de masa 
del agua de enfriamiento y la razón de 3a condensación, 

Suposicfones 1 Existen condiciones estables de operación, 2 El intercambia’ 
dor de cator está bien aislado, de modo que la pérdida de calor hacia los alre- 
dedores es despreciable. 3 Los cambios en las energías cinéticas y potencíales 
de las corrientes de 3os fluidos son despreciables, 4 No se tiene jncrustación, 5 
Las propiedades de los fluídos son constantes, 

Propiedades El calor de vaporización del agua a 30°C es h fg = 2 431 kJ/kg 
y el calor específico del agua fría a la temperatura promedio de 1S°C es C p = 
4134 J/kg ■ (tabla A-9). 

Análisis En la figura 11-19 se da el esquema del condensador, que se puede 
tratar como un intercambiador de calor a contraflujo, ya que la temperatura de 
uno de tos fluídos (el vapor de agua) permanece constante. 

La diferencia de temperatura entre el vapor de agua y eí agua de enfrsamien- 
to en los dos extremos del condensador es 

Ar t = T h ^ t - T c sal - (30 - 22)°C - 8*C 
A T 2 = T h sal - T c ftIlí = (30 - I4)°C - 16°C 

Es dedr, la dìferencía de temperatura entre los dos fluidos varfa de S°C en uno 
de los extremos hasìa 16°C en el otro, La diferencia promedio apropiada de 
temperatura entre los dos fiuidos es la diferencia de temperatura medìa logarít- 
mica (no la aritmética), !a cual se determina a partir de 


* T _ A T t — A T 2 ^ 8-16 
ml ln (ÁT/AT^) ln (8/16) 


11.5°C 


ésta es un poco menor que ta diferencia media aritmética de temperatura de ^ 
(8 + 16) = 12°C. Entonces la razón de la transferencia de calor en el conden- 
sador se determina a partir de 


Vapor de agua 


30°C 

I 



FIGURA 11-19 

Esquema para el cjemplo 11-3. 


Q = UA S AT ml - (2 100 W/m 2 - °C)(45 m 2 )(lL5°C) = L087 x 10 6 W = l 087 k\V 


Por lo tanto, el vapor de agua perderá cator a razón de 1087 kW a medida que 
fluye a través del condensador, y el agua de enfriamiento ganará práctìcamente 
todo ese calor, puesto que el condensador está bien aislado. 

A partir de Q — [mCpiT^ — 7^ nl )] aguadeenfri-amfento — (rn/?^) ^apordeagua ^8 deter- 

mina que e3 gasto de masa del agua de enfriamiento y la razón de la condensa- 
cibn deí vapor de agua son 


' iigud dc cnfriamicDlo 


c P (T sa | - T em ) 

_ 1 087 kj/s _ 

(4.184 kJ/kg ■ °C)(22 - 14)°C 


— 32.5 kg/s 


http://gratislibrospdf.com/ 
















628 

TRANSFERENCIA DE CALOR Y MASA 


y 

= Ò = 1087 kJ/s , 

^vaporde agua ^ 2431 kJ/kg 4? ^ 

Por lo tanto, se necesitará círcular alrededor de 72 kg de agua de enfriamien- 
to por cada 1 kg de vapor de agua en condensación para eliminar el calor lìbe- 
rado durante ese proceso. 


EJEMPLO 11-4 Calentamiento de agua en un intercambiador 
de caior a contraflujo 

Se va a calentar agua en un intercambìador de tubo doble a contraflujo, desde 
20°C hasta 80°C, a razón de 1.2 kg/s. El calentamiento se va a realizar por me- 
dio de agua geotérmica de la que se dispone a 160°C con un gasto de masa de 
2 kg/s. E1 tubo interior es de pared delgada y tiene un diámetro de 1.5 cm. 
Si el coeficiente de transferencia de calor total dei intercambiador es de 
640 W/m z - °C, determine la longitud requerida de ese intercambìador para lo- 
grar el calentamiento deseado. 


Agua 

fría 


Agua 

geotérmica 

caltente 


i 160°C 


2 kg/s 


n 


2Q°C 
1 2 kg/s 




D = 1-5 cm 


3^ 

]80°C 


FIGURA 11-20 

Esquema para el ejemplo 15-4. 


SOLUCIÓN Se va a calentar agua en un intercambíador de tubo dobte a con- 
traflujo por medìo de agua geotérmica. Se debe deterrrinar la longitud requeri- 
da de ese intercambiador de calor. 

Suposiciones 1 Existen condicìones estables de operación. 2 El ìntercambía- 
dor de calor está bien aíslado de modo que ía pérdida de calor hacia los alrede- 
dores es despreciable, 3 Los cambios en las energfas cinéticas y potenciales de 
las corrientes de los fluidos son desprecíables, 4 No se tiene incrustación, 5 Las 
propiedades de los fluidos son constantes, 

Pmpieúades Tomamos los calores específicos del agua y del fluido geotérmico 
como 4.18 y 4.31 kj/kg - Ù C, respectivamente, 

Anátisis En la figura 11-20 se da el esquema del intercambiador de calor. La 
velocìdad de \a transferencia de calor en este intercambiador se puede determí- 
nar a partir de 

Ò = [™c p (T sal - r enT )] agya = (1.2 kg/s)(4.18 kJ/kg ■ °C)(80 - ÍQfC = 301 kW 

Dado que todo este calor es sumínistrado por el agua geotérmica, se determina 
que la temperatura de salida de esta agua es 


Q [wiCpfTgui 7 sa |)] 

gcótérmki 


T — T 

■* k’il J i™r 


JL 

mc p 


= 160°C - 


_301 kW_ 

(2 kg/s)(4.31 kJ/kg ■ °C) 


= !25°C 


Conocìendo las temperaturas de entrada y de salida de íos dos fluídos, la diíe- 
rencía de temperatura media logarítmica para este intercambiador a contraflu- 
jo queda 

= 7 hiCfit - r CiSítì = (160 - 80)°C = 80°C 
A T 2 * - T^ m = (125 - 20)°C - 105°C 

y 

ATj “ A Ti go - 105 
at = - 1 - - - - . — OKJ _ 1XJJ = q i qop 

ral ].n(AT,/Ar 2 ) ln (80/105) 

Entonces se determina que el área superfícial del ìntercambiador es 


Q = UA s AT mì 


. ù 301000 W 

* U A T lB1 (640 W/m 2 • °C)(91.9°C) 
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Para proporcionar esta grart área superficial de transferencia de calor, la longi- 
tud del tubo debe ser 


629 

CAFÍTULQ 11 


A s = ttDĹ 



5A2m 2 

tt( 0.015 m) 


“ m m 


Oiscusfón Con et fin de lograr ta transferencia de calor deseada, el tubo inte- 
rior de este íntercambìador a contraflujo (y f por consíguiente, et propio ínter- 
cambiador} necesrta tener más de 100 m de largo, lo cua! no es práctíco, En 
casos como éste se necesíta usar un intercambíador de placas o de casco y tu- 
bos de pasos múltiptes, con pasos múttiples de tos haces de tubos. 


EÌEMPIO 11-5 Calentamiento de glicerina en un intercambìador 
de calor de pasos múltiples 

Se usa un intercambiador de calor de dos pasos por el casco y cuatro pasos por 
los tubos para calentar glicerina desde 20°C hasta 50°C por medio de agua ca- 
liente, la cual entra en los tubos de pared delgada de 2 cm de dìámetro a 80 Ú C 
y sale a 40 & C (figura 11-21). La longitud total de los tubos en el intercambia- 
dor es de 60 m. Et coeficiente de transferencia de calor por convecctón es de 
* 25 W/m 2 - Q C del fado de ta glicerína (casco) y de 160 W/m 2 ■ °C del lado del 

I agua (tubo). Determine la velocidad de !a transferencía de cator en e! intercam- 
bìador a ) antes de que se tenga incrustación y b) después de que se presenta 
■ ésta sobre las superficíes exterìores de !os tubos, con un factor de incrustación 
■ de 0,0006 m 2 - °C/W. 



Gliceriná 

fría 

20*C 


40°C 

Agua 

caliente 


m°c 


50°C 


FIGURA 11-21 

Esquema para el ejempìo 11-5. 


SOLUCIÓN Se calienta glicerina en un ìntercambíador de calor de dos pasos 
por el casco y cuatro pasos por los tubos por medio de agua catiente, Se debe 
determinar la velocidad de ta transferencia de caíor sin y ccn incrustación. 
Suposfciones 1 Exísten condicìones estacionarias de operación. 2 Eí intercam- 
biador de caior está bien aisiado de modo que la pérdida de caíor hacia los alre- 
dedores es despreeiable. 3 Los cambios en !as energfas cinétìcas y potenciales 
de las corrìentes de los fluidos son despreciabies. 4 Los coefícientes de transfe- 
rencia de calor y los factores de incrustación son constantes y uniformes. 5 La 
resistencia térmica del tubo interior es despreciable, puesto que dicho tubo es 
de pared delgada e intensamente conductor. 

Anátisis Se dice que los tubos son de pared delgada y r como consecuencia, re- 
sulta razonabie suponer que sus áreas superfìcìales interior y exterior son igua- 
les. Entonces el área superficial de transferencia de calor queda 

A s = ttDL = 77(0.02 m)(60 m) = 3.77 m 2 


Se puede determinar ía razón de la transferencia de calor en este intercambía- 
dor a partir de 

Q = UA s FAT mlCF 

en donde Fes ef factor de corrección y AT ml CF es la diferencia de temperatura 
media logarítmíca para la disposíción a contrafiujo. Estas dos canìidades se de- 
termìnan a partir de 


A7 = T„' ta{ - T',* = (80 - 50)°C = 30°C 
±T 2 = Th_ ss i - T r , ml = (40 - 20)°C = 20°C 


ífr , AI, - iiT, _ 30-20 

ATn *.cF = ln (dr./Ar,) = ln (30/20) 


24.7°C 
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y 



40 - 80 
20 - 80 

20 - 50 
40 — 80 


0.67 

0.75 


> F — 0.91 


(fígura 11-18/?) 


a) En el caso de no se tenga incrustación, el coeficiente de transferencía de 
calor totaì U es 


U = - ■ = ----—-—-- = 21.6 W/irr ■ °C 

+ ~h„ 160 W/nr ■ °C + 25 W/m 2 ■ "C 


Entonces ia razón de la transferencia de calor queda 

Q = UA S F AT m] CF = (2L6 W/m 2 - °C)(3.77 m 2 )(0.9L)(24.7°C) = l 830 W 
b) Cuando se tíene incrustación sobre una de las superficies, tenemos 


U — 


I 


I 1 

hi h 0 J 


! 


1 


160 W/m 2 ■ °C 25 W/m 2 ■ °C 


+ 0.0006 m 2 ■ °C/W 


= 21.3 W/m 2 • °C 


y 

Q = UÀ s FAT mlCF = (21.3 W/m 2 * °C)(3.77 m 2 )(0.9i)(24.7^C) = 1 805 W 

Discusión Nótese que ta razón de 3a transferencía de calor decrece como resul- 
tado de la íncrustación, como era de esperarse. Sin embargo, la dìsminución no 
es aplastante debido a los más o menos bajos coeficientes de transferencia de 
calor por convección que intervienen. 


EJEMPL0 11-6 Enfriamiento de un radiador automotriz 


90°C 

\\ 



(jto mezclado} 


FIGURA 11-22 

Esquema parael ejemplo 11-6. 


Se conduce una prueba para determinar el coefìciente de transferencia de calor w 
total en un radiador automotriz, el cual es un intercambiador compacto de agua m 
hacia aire y de flujo cruzado, en donde tos dos fluídos (el aire y et agua) no se ■ 
mezclan (fìgura 11-22). El radìador tiene 40 tubos con diámetro interno de 0.5 i 
cm y longitud de 65 cm r en una matriz de aletas de placa con muy poco espa- * 
cto entre sí. Eì agua calíente entra en los tubos a 9Q°C, a razón de 0.6 kg/s r y ” 
sale a 65°C. Et aire fluye a través del radiador por los espacíos entre tas aletas c 
y se calìenta desde 20°C hasta 40°C. Determine el coeficìente de transferencia m 
de calor total de este radiador con base en el área de la superficìe interior de i 
los tubos. 

S0LUCIÓN Durante un experimento relacionado con un radiador automotriz se | 
miden las temperaturas de entrada y de salida del agua y de! aìre, así como el 
gasto de masa del agua. Debe determinarse el coefíciente de transferencia de 
calor total con base en e! área de la superficìe interior. 

Supasiciones 1 Exísten condiciones estacionarias de operación. 2 Los cambios 
en las energías cínétìcas y potencíales de las corrìentes de los fluidos son des- 
preciables. 3 Las propiedades de ios fluídos son constantes. 
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Propiedades El calor específico del agua a la temperatura promedio de (90 + 
65)/2 = 77.5°C es 4.195 kJ/kg • °C (tabla A-9). 

Análisis La razón de la transferencia de calor del agua caliente hacia el aire se 
determina con base en un balance de energía sobre el flujo de agua, 

Q = [mc P (T m - r Ml )] agua = (0.6 kg/s)(4.195 U/kg • °C)(90 - 65)°C = 62.93 kW 

El área de transferencia de calor del lado de los tubos es el área superficial to- 
tal de éstos y se determina a partir de 

A, = n'nD.L = (40)77(0.005 m)(0.65 m) = 0.408 m 2 

Conociendo la razón de la transferencia de calor y el área superficial, el coefi- 
ciente de transferencia de calor total se puede determinar a partir de 

Q = Í/,A,F A7 m , cf -* U ‘ = jSf - 

A/T ZA/ lm cf 

en donde Fes el factor de corrección y AT mlCF es la diferencia media logarítmi- 
ca de temperatura para la disposición a contraflujo. Se encuentra que estas dos 
cantidades son 


y 


AFi — T h cnl T c >sal — 
A T 2 = T h saI - r c>ent = 

A r, - A t 2 
&T mlC F- ìn (A7yA7 2 ) 


(90 - 40)°C = 50°C 
(65 - 20)°C = 45°C 


50-45 
ln (50/45) 


47.5°C 



R = 


T x -T 2 
h~t\ 


65-90 

20-90 

20-40 

65-90 


= 0.36 


> 

= 0.80 


F = 0.97 


(fígura 11-18e) 


Sustituyendo valores se determina que el coeficiente de transferencia de calor 
total Uje s 


, Q 62930W 

' A,FAT imXT (0.408 m 2 )(0.97)(47.5°C) 


3347 W/m 2 -°C 


Discusión Nótese que el coeficiente de transferencia de calor total del lado del 
aire será mucho más bajo debido al área superficial más grande que interviene 
en ese lado. 


11-5 ■ MÉTODO DE LA EFECTIVIDAD-NTU 

E1 método de la diferencia de temperatura media logarítmica (LMTD por sus 
siglas en inglés) discutido en la sección 11-4 es fácil de aplicar en el análisis 
de los intercambiadores de calor cuando se conocen, o se pueden determinar, 
las temperaturas a la entrada y a la salida de los fluidos caliente y frío a partir 
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de un balance de energía, Una vez que se dispone de la Ar nih los gaslos de raa- 
sa y el coeficiente de transferencia de calor total se puetie determinar el área 
snperficial de transferencia de calor a partir de 

Q = UA s AT mì 

Por lo tanto, eí raétodo de la LMTD resnlta muy adecuado pra-a la determina- 
cìón del tamano de un intercambiador de caior con el fin de dai T lugar a las 
temperatmas prescritas de salida cuando se especifican ios gastos de masa y 
las temperaturas de entrada y de salida de los íluidos caliente y frfo. 

Con el método de la LMTD : la tarea es seleccìonar un intercambiador que 
satisfaga los requisitos prescritos de transferencia de caJor. El raétodo que de- 
be seguirse en el proceso de selección es: 

1 - Seleccionar el tipo de intercambiador de calor apropiado para la aplica- 
ción. 

Determinar cualquier temperatura desconocida de entrada o de salída y 
ia razón de la transferencia de calor mediante un balance de energía. 
Calcular la diferencia de temperatura media logarítmica Ar mí y el factor 
de coíTección F s i es necesario. 

4. Obtener {seleccionar o calcular) el valor del coeíìciente de transferencia 
de calor total U. 

5. Calcular el área superfícial A s de transferencia de calor. 

La larea se completa al seleccionar un intercambiador de calor que tenga un 
área superficial de tiansferencia de calor igual a A s o rnayor que ésta. 

LFna segunda elase de problema que se encuentra en el análisis dc los inter- 
cambiadores de calor es la determinación de ía razón de la transferencia de 
caior y las temperaturas de salìda de los fíuidos caliente y frío para valores 
prescritos de gastos de masa y temperaturas de enlrada de los fíuídos, cuando 
se especifícan ei tipo y el tamano del intercambiador. En este caso se conoce 
el área superfíciai pata ia transferencia de calor del intercambiadoi; pero se ig- 
noran la$ temperaturas de saììda. En este caso, la tareaes deierminarel rcndi- 
miento con respecto a la transferencia de calor de un intercambiador especffico, 
o bien, determinar si un Intercambiador dd que se dispone en el almacén rea- 
lizará el trabajo. 

Todavía se podría aplicar el método de la LMTD para este problema alter- 
nativo, pero el procedimiento requerirfa tediosas iteraciones y, como conse- 
cuencia, no sería práctico. En un intento por eliminar las iteraciones de ia 
resolución de esos problemas, Kays y London presentaron en 1955 un proee- 
dimiento Ilamado método de la efectividad-NTU, el eual simplificó mucho 
el análisis de los Ìntercambiadores de caior. 

Este mélodo se basa en un parámetro adimensional llamado efectividad de 
ia transferencia de calor e definìdo como 

_ £? _ Razón dc b transfcrencia de calor reai ^ ^ ^ 

Qjnáí Razdn máxima posible de la transferencia de caiur 

La razón de ìa transferencia de calor real de un intercambiador de calor se 
puede determinar con base en un balance de energia en los fiuidos caliente y 
frío y se puede expresar como 

Q = cat € - r c tnt ) - c h (T fì cm - T kf nù n 1 - 30 ) 

en donde C r — m c e pc y C h = m c c ph son las razones de capacidad calorífica de 
los fiuidos frfo y caìíente, respectivamente. 
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Para determinar la razón máxima posible de la transfereneia de calor de un 
intercambìador, en primer ]ugar se reconoce que la diferencia de tempemtura 
máxima que se produce en él es la diferencia entre las temperaturas de entra- 
da de los fluidos caliente y frfo; es decir 


(11-31) 

La transferencia de calor en un intercambiador alcanzará su valor máximo 
cuando 1) el fluido frío se caliente hasta la temperatura de entrada del calien- 
te o 2) el lìuido caliente se enfríe hasta la temperatura de entrada del frío. Es- 
tas dos condiciones límites no se alcanzarán en forma simultánea a menos que 
las razones de capacidad calorífica de los fluidos caliente y frío sean idénticas 
(es decir, C c ” C fl ). Cuando C c * C„, el cual suele ser el caso, el fluido con ia 
razón de capacidad calorífica menor experimentará un cambio más grande en 
ia temperatura y, de este modo, será el primero en experimentar la diferencia 
máxima de temperatura, en cuyo punto se suspenderá la transferencia de ca- 
lor. Por lo tanto la razón máxima posible de transferencia de calor en un inter- 
cambiador es (figura 11-23) 

m-32) 

en donde C mfn es el menor entre C fì y C c . Esto queda todavía más claro por me- 
dio del ejemplo siguiente 


Àceíte 

caliente, 

130°C 
40 kg/s 
23 kJ/kg - £ 


20°C Agua 

25 kg/s \ fría 
418 k l/kg ■ 


c 




' tii c c pc = 104.5 kW/°C 


C h = ù c c ph = 92kWf*C 


c m =9ikwrc 


A7L 


7' 


N0 a C 


D- 


1 rnííx 1 /t.cnl 1 c.cnl ' 

FtGURA 11-23 

Detenninacíón de la razon máxìma de 
transferencia de calor en un 
íntercambjador. 


EJEMPLQ 11-7 Llmite superior para la trarisferencia de calor 
en un intercambiador de calor 

Entra agua fría en un íntercambíador de calor a contraflujo a 10 q C r a razón de 
8 kg/s ? en donde se caíienta por medio de una corriente de agua calíente que 
entra en el intercambìador a 70°C, a razón de 2 kg/$, Suponiendo que el calor 
especffíco del agua permanece constante a c p = 4.18 kJ/kg ■ °C t determine !a 
razón de la transferencia de calor maxima y las temperaturas de salìda de las 
corríentes de agua fría y cafìente para este caso límíte. 


SOLUCIÓN Entran corrientes de agua fría y caliente en un ìntercambiador de 
calor, a temperaturas y gastos conocidos. Debe determínarse Ea razón de la trans- 
ferencia de calor máxima en el íntercambiador, 

Suposicíones 1 Existen condiciones estacionarias de operación. 2 El ìntercam- 
biador de calor está bien aislado, de modo que la pérdìda de cafor hacía los 
alrededores es despreciable. 3 Los cambìos en las energías cinétíca y potencíal 
de los flujos de fiuidos son despreciables. 4 Las propiedades de los fluidos son 
constantes. 

Propìedaties Se da el calor específico deí agua: c p = 4,18 kJ/kg * °C. 

Análisis En la figura 11-24 se da un esquema del intercambíador de calor. Las 
razones de capacidad calorífica de los fluidos caliente y frío $e determínan a 
partír de 

C h = m b c h = (2 kg/s)(4J8 kJ/kg • °C) = 8.36 kW/°C 


y 


C c = = (8 kg/s)(4J8 kJ/kg ■ °C) = 33.4 kW/°C 


Agua 

caliente 

—a 

70 f°C 
2 kg/s 


10°C Agua 
8 kg/s | fn'a 



FIGURA 11-24 

Esquema para el ejemplo 11-7. 
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Por lo tanto. 


C m t n “ C k — 8,36 kW/°C 

la cual es la menor de las dos razones de capacídad calorífica. Entonces, con 
base en la ecuación 11-32 se deternmna que la razón máxima de la transferen- 
cia de calor es 

Q máx “‘ cni) 

- (8,36 kW/°C)(70 - I0)°C 
= 502 k\V 


Es decir, la razón máxima posìble de la transferencia de calor en este mtercam- 
biador es de 502 kW. En un intercambìador a contraflujo se tendería a este va- 
lor con un área superficia! de transferencia de calor muygrande, 

En este intercambíador la diferencia de temperatura máxíma es AF máx = 
T hí ent - r c ent = (70 - 10)°C = 60°C. Por lo tanto P en esfe intercambíadoc el 
agua caliente no se puede enfrìar más de 60*C (hasta 10°C) y el agua fría no se 
puede calentar más de 6Q D C (hasta 70°C) P sin importar qué se fiaga* En este 
caso iímite se determìna que las temperaturas de salida de las corríentes frta y 
caliente son 


CfCTvsal 

eni) * 

T'r.sat ~ T’r.cn. + ^ = 10°C + 

502 kW 

33.4 kW/°C 

QC4c„. 

_ T 'l v 

= T kmì -§- = 70°c - 

'-'h 

502 kW 

Ji, sal/ —^ 

8.38 kW/°C 


Fluìdo 

c ' C f* | Mo 



Q = ™h C ph A7 ìr 


Si m C c pc = m h c ph 


Discusión Nótese que el agua catíente se enfría hasta el límite de 10 D C (la 
temperatura de entrada de la corriente de agua fría), pero la fría se calienta 
sólo hasta 25°C f cuando se tíene la transferencia de calor máxíma en eí inter- 
cambiador. Esto no resulta sorprendente, ya que e[ gasto de masa del agua ca- 
liente sóìo es una cuarta parte del de la fría y T como resultado, ía temperatura 
de esta última se incrementa en 0.25°C por cada caída de 1°C en la tempera- 
tura de la calíente. 

El íector puede sentirse tentado a pensar que el agua fría debe calentarse 
hasta 70°C en el caso Ifmíte de la transferencia de calor máxima; pero esto re- 
querirá que la temperatura det agua cahente caiga hasta -170°C (debajo de 
1Q Ú C) P lo cual es imposìble. Por to tanto P ía transferencia de calor en un inter- 
cambiador alcanza su valor máximo cuando ef fluìdo con la menor razón de ca- 
pactdad calorífica (o el menor gasto de masa P cuando los dos fluidos tienen el 
mismo valor del calor específico) experimenta el cambio máxímo de temperatu- 
ra. Con este ejempfo, se explíca por qué en 1a evaluación de se usa 
en l ugar de 

3e puede demostrar que en el caso límíte de la transferencia de calor máxi- 
ma P el agua caliente saldrá a la temperatura de entrada del agua fría P y vicever- 
sa r cuando los gastos de masa de ambas corrientes sean ídéntícos (véase figura 
11“25). Tambián se puede demostrar que la temperatura de salida del agua fría 
alcanzará ei límite de 70°C cuando el gasto de masa de! agua caliente sea ma- 
yor que el de la íría. 


entonces A T h - AT C 

FIGURA 11-25 

E1 aumento en la temperatura del fluído 
frío en un intercambiador de calor será 
igua] a la caída de temperatura del fluido 
caliente cuando los gastos de masa y los 
calores especiTicos de los fluidos calien- 
te y frfb sean idénticos. 


La determinacìón de Qmá* tequíere que se disponga de la íemperatura de 
entrada de los fluidos caliente y frío y de sus gastos de masa y los cuales sue- 
len especifícarse. Entonces, una vez que se conoce la efectividad del intercam- 
biador, se puede determinar la razón de la transferencia de calor real, Q a 
partir de 

Q = = eQJA cm * n, m) 01-33) 
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Por lo tanto, ia efectividad de un intercambiador de calor permite determinar 
la razón de la transferencia de calor sìn conocer ias temperaturas de salìda de 
Ios fluidos. 

La efectividad de un intercambiador de calor depende de su confìguración 
geométrica así como de la confìguración delflujo, Por lo tanto, los diferentes 
tipos de intercambiadores tienen relaciones diferentes para la efectividad, A 
continuación se ilustra e! desarrollo de la relación de la efectividad e para un 
intercambiador de tubo doble y flujo paralelo. 

La ecuación ! !-23, desarrollada en la sección 11-4 para un intercambiador 
de flujo paralelo, se puede reacomodar para quedar 


ln 


1 iu Hl 


f. 


sal 


T h . m i - f. 


VA 

C, 




(11-34) 


Asimismo, si se despeja T tusal de la ecuación 11-30, da 

C 


Th, 5J] T j, er ; „ (T c Jjl T c eDl ) 

C/, 


(11-35) 


A1 sustituir esta relación en la ecuación 11-34 después de sumar y restar 


T c , eni da 


Tf ,, em T t 


ln ■ 


e, enl + T c , enl - r t , sai - ^r(7',,, al - T c , m ) 

= ~~c7 


T — T 
1 h* ent 1 €, eni 


(■ + S) 


la cual se simplifica a 

b ['-( i+ i) 


c\ i - T c , m 




-fN) 


(1t-36) 


Ahora se manipula la defmición de efectividad para obtener 

Q — T CbC nt) T CtWÚ -T Ctt , nL C ( 


^mfní , ent cnt) 


ent v mtn 

* ™™-= e- 


em ent 


Q 


Si se sustituye este resultado en la ecuación 11-36 y se despeja e se obtiene la 
siguiente relación para la efectividad de un intercambiador de calor de flujo 
paralelo'. 


£ flujo paralclo 



UAJ CA1 

1 - exp 

[- cr( l+ ^)J 


( 1+ §)t 


(11-37) 


A1 tomar C c o C h para que sea C mIn (Jos dos procedimientos conducen al mis- 
mo resultado), la relación que acaba de obtenerse se puede expresar de mane- 
ra más conveniente como 



(11-36) 


Una vez más C mín es la razón de capacidad calorífica menor y C máx es la ma- 
yor, y no existe diferencia en si C mfn pertenece al fiuido caliente o al frío. 
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Por lo común las relaciones de la efectividad de los intercambiadores de ca- 
lor incluyen el grupo adimensional UAJC^. Esta cantidad se llama número 
de unidades de transferencia, NTU (por sus siglas en inglés), y se expresa 
como 


NTU = 



1 ,l!l /■ ; nr.n 


( 11 - 39 ) 


en donde U es el coeficiente de transferencia de calor total y A s es el área su- 
pertìcial de transferencia del intercambiador. Nótese que el NTU es propor- 
cional a A s . Por lo tanto, para valores específicos de U y C mín , el valor del 
NTU es una medida del área superficial de transferencia de calor, A s . Por 
ende, entre mayor sea el NTU, más grande es el intercambiador de calor. 

En el análisis de los intercambiadores de calor también resulta conveniente 
defmir otra cantidad adimensional llamada relación de capacidades c como 


Se puede demostrar que la efectividad de un intercambiador de calor es una 
función del número de unidades de transferencia NTU y de la relación de ca- 
pacidades c; es decir, 

e = función (ÍM,/C mín , C mín /C máx ) = función (NTU, c) 

Se han desarrollado relaciones de la efectividad para un gran número de inter- 
cambiadores, y en la tabla 11-4 se dan los resultados. En la figura 11-26 tam- 
bién se tienen las gráficas de las efectividades de algunos tipos comunes de 
intercambiadores. 


TABLA 11-4 

Relaciones de la efectividad para los intercambiadores de calor: 
NTU = UAs/Cnin y c = C rn i n /C ff) á)( = 

Tipo de intercam- 

biador de calor Relación de la efectividad 


1 Tubo doble: 

Flujo paralelo e = 

Contraflujo e = 

2 Tubos y coraza 

Un paso por la coraza y 
2, 4, .. . pasos por e = 
los tubos 


1 -exp[-NTU(l -f c)] 

1 + c 

1 -exp[-NTU(l - c)] 

1 - cexpf-NTUd - c)] 



+ c + VI + c 2 


1 -Hexpt-NTUVIT^i r 1 2 
1 -exp[-NTUVl + c z ]J 


3 Flujo cruzado 
(un solo paso) 


4 


Los dos fluidos en 
flujo no mezclado 

S = 

1 - 

C màx mezclado, 

C m(n no mezclado 

e = 


C mín mezclado, 

C máx no mezclado 

e = 

i - 

Todos los 
intercambiadores 

e = 

i - 

con c = 0 




{ MT| 10.22 

—^— [exp (—c NTU 0 - 78 ) - 1] 
- exp {1—c[ 1 - exp (—NTU)]» 
exp|-ì[l - exp(-cNTU)]j 
exp(-NTU) 


Tomado de W. M. Kays y A. L London. Compact Heat Exchangers, 3a. ed. McGraw-Hill, 1984. Reimpreso 
con autorización de William M. Kays. 


http://gratislibrospdf.com/ 













Efectivìdad e T % 2, Efectividad e T % 3 Efcctivídad e 


637 

CAPjTULO 11 



Número de unìdades de transferencia, NTU = AJJÍC^ 
Fiujo paralelo 



Número de umdades de transferencia, NTU ~ À s UÍC mitì 

b ) Coruraflujo 



Un paso por la coraza y 2 f 4*6,., * pasos por los tubos 



e) Flujo cruzado con los dos fluidos de flujo no mezclado 



d) Dos pasos por la coraza y 4, 8,12,.. - pasos por los tubos 



/) Flujo cruzado cou uno de los fluídos de flujo mezclado 
y el otro no mezclado 


FIGURA 11-26 

Efectividad para los intercambiadores de calor. 

(Tomado de Kays y Lottdon.) 
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En la literatura se encuentran diagramas y relaciones más extensos de la 
efectividad. Las líneas punteadas en la figura 11 -26/ corresponden al caso de 
C min el flujc no mezclado y C máx para el mezclado, y las líneas continuas 
corresponden al caso opuesto* Las relacíones analíticas para la efectividad 
conducen a resultados más exactos que los diagramas, ya que los errores en la 
lectura de estos últimos son inevitables, y son muy adecuadas para el análisís 
mediante computadora de los intercambiadores. 

Se hacen las observaciones siguientes con base en las relaciones y diagra- 
mas de ta efectìvidad que ya se dieron: 



NTU = UAjC min 


FIBURA 11-27 

Para irn NTU y una relación 
de capacidades c dados, 
cl intercambiador dc caior a contraflujo 
tiene la efectìvidad mas alia y el de flujo 
paraìelo, la más baja. 


L E1 valor de la efectividad varía desde 0 hasta L Aumenta con rapidez 
para los valores pequenos de NTU (hasta alrededor de NTU = L5), 
pero más bien con lentitud para valores más grandes. Por lo tanto, no es 
posible justíficar económicamente el uso de un intercambiador de calor 
con un NTU grande (por lo comun mayor que 3) y, por consiguiente, un 
tamano también grande, ya que un gran incremento en el NTU 
corresponde a un incremento pequeńo en la efectividad. Por tanto, desde 
el punto de vista de la transferencia de calor puede ser muy deseable 
contar un intercambiador con una efectividad elevada pero resuita mls 
bien indeseable desde el punto de vista económico* 

2. Para un NTU y una relación de capacìdades c = C mÍT1 /C máx dados, el 
ìntercambiador a contmflujo tiene la efectividad más elevada , seguido 
muy de cerca por los de flujo cmzado con los dos fluidos en flujo no 
mezclado. Como el lector podría esperar, los valores más bajos de 

la efectividad se encuemran en los íntercainbiadores de flu]o paralelo 
(figura 1 L27). 

3, La efectividad de un intercambìador de calor es independiente de la 
relación de capacidades c para valores de NTU menores que 0.3. 

4* EI valor de la relación de capacidades c va desde 0 hasta 1. Para un NTU 
dado, la efectividad se convierte en un máxìmo para c = 0 y en 
un mínimo, para c — L E1 caso c — C mí JC lìńx 0 correspondc a C múx —> 

oo, lo cual se logra durante un proceso de cambìo de fase en un 
condensador o una caldera. En este caso todas las relaciones de la 
efectivídad se reducen a 


e = e nijU = i — e*p( -NTlli 


(1M1) 



NTU = UAJC^ 


FIGURA 11-23 

La relación para la eiectividad se reduce 
a e = e mùJL — I - exp( - NTU) para 
todos los Ìntereambiadores de calor, 
cuando la relación 
de capacídades c — 0* 


sin importar el tipo deì intercambiador (figura 11-28), Notese que, en 
este caso, la temperatura del fluido en condensación o en ebullieión 
permanece constante. En el otro caso límite de c = C mín /C máx = L el 
cual se logra cuando ías reiaciones de las capacidades calonficas de los 
dos fiuidos son iguales, la efectividad es la más baja . 

Una vez que se han evaluado las cantidades c = C^JC m&x y NTU = 
UA JC mfnJ se puede detemiinar la efectividad b basándose en cualquíera de los 
diagramas o en la relación de la efectividad para el lìpo específico de inter- 
cambiador. Entonces, a paitirde las ecuaciones 11-33 y 11-30, respectivamente, 
se pueden determinar la razón de la transferencia de calor, Q, y las temperatu- 
ras de salida, T h saj y T r Ndtese que el análìsis de los intercambiadores dc 
calor con temperaturas desconocidas a la salida es un procedimiento directo 
coo el método de la efectividad-NTU pero con el método de la LMTD se re- 
quieren iteraciones un tanto tediosas. 

A1 principio se mencionó que cuando se especifícan todas las temperatu- 
ras de entrada y de saìída, el íamańo del intercambiador se puede determinar 
con facilidad aplicando el método de la LMTD. De modo altemativo, también 
se puede deteraiinar con base en el método de la efectividad-NTU, al evaiuar 
en prímer lugar la efectividad e a partìr de su defmición (ecuación 11-29) y, a 
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TABLA 11-5 

Reladones del NTU para los intercambiadores de calor, NTU * UAJC m(n 

y C = ~ {fT?Cp ) m f n /(/nC p 

Tlpo de íntercambíador 

de calor Relación deJ NTU 


1 Tubo dobfe: 
Flujo paralelo 


1MTU = - 
NTU 
NTU = - 


In [1 - g {l + c)] 
1 + c 


= ^ ln /-n 

C - 1 \eC — 1/ 


1 

Vl + 


In 


Contraflujo 

2 Tubos y coraza: 

Un paso por ìa 
coraza y 2 f 4, , , , 
pasos por los tubos 

3 Flujo cruzado ( un soìo paso ) 

Gnáx mezclado, NTU 

C m m no mezclado 

mezclado, ln tcln (1 - e ) + 1] 

C méx no mezclado NTU =-^- 

4 Todos los intercam- 
biadores con c= 0 


/ 2/e - 1 - c - VI + c 2 \ 

\ 2 / e -1 - c + vrr^j 


= -ln [l + 


In (1 - e c) 


NTU = —ln{l - s) 


Tomado de W, M. Kays y A. L London. Compact Heat Exchangers, 3a< ed. McGraw-Hilt, 1984, Reimpreso 
con autorización de William M. Kays, 

continuación, el NTU a partir de la relación apropiada para él dada en la 
tabla 11-5* 

Nótese que las relaciones de la tabla 1 i-5 son equivalentes a las de la 11-4, 
Se dan los dos juegos por conveniencia. Las relaciones de la tabla 11-4 dan la 
efectividad direetamente cuando se conoce el NTU, y las de la tabla 11 -5 dan 
la efectividad directamente cnando se conoce la efectividad e. 


EJEMPLQ 11-8 Uso del método tìe !a efectividad-NTU 

Repítase el ejemplo 11-4 P el cual se resolvíó con el método de la LfVlTD, apli- 
cando el método de la efectÌvìdad-NTU. 


SOLUCIÓN En la figura 11-29 se volvió a trazar ei esquema del intercambia- 
dor y se aplican las mismas hipótesis. 

Anáíisis En el método de la efectívidad-NTU en primer lugar se determinan las 
razones de capacìdad calorífica de los fluìdos caliente y frío y se identìfica la 
menor: 

C h = m h c ph = (2 kg/s)(4.31 kj/kg • °C) = 8.62 kW/°C 
C c = rn^ = (1.2 kg/s)(4.18 kJ/kg * °C) = 5.02 kW/°C 

Por lo tanto, 

«3*- C c =5.02kW/°C 


y 


c = C m JC máx = 5.02/8.62 = 0.582 


Agua 

Salmuera 
geotérmica, 
ealìeme Jf 
2kg/s p 

J60°C 

fría 

1 



u 


20 Q C 

1.2 kg/s 

\ 

1 80°C 

1 D=\.5cm 


FIGURA 11-29 

Esquema para el ejemplo 11-8. 


Entonces, con Ja ecuacíón 11-32 se determina que la razón máxima de la trans- 
ferencía de calor es 


Qm&x C m jTfa T c L ) 

= (5.02 kW/ o C)(160 - 


20)°C 


= 702*8 kW 
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Es decir, ia razón máxima posibìe de la transferencia de calor en este intercam- 
biador es de 702.8 kW. La razón real de la transferencia de calor en el inter- 
cambiador es 

Q = [rńc-,(r síll - T t J] nm = (1.2 kg/s)(4.!8 kJ/kg • °C)(80 - 20)°C= 301.0 kW 
Por tanto, la efectividad del intercambiador es 


Q 301.OkW 
Graáx ~ 702.8 kW 


= 0.428 


Conociendo la efectividad, con base en la figura 11-266 o la relación apropia- 
da de ìa tabla 11-5, $e puede determinar el NTU de este intercambiador a con- 
traflujo. Para obtener una mayor exactitud, se elige el último procedimiento: 

NTU “ c - l ln (sc — l) = 0.583 - 1 ln (o.428 X 0.582 - l) = 0,651 


Entonces el área superficíal para ìa transferenda de calor queda 


NTU = 


VA S 


4 = 


NTU C mfn 

Ù 


(0.651)(5 020 W rC) 
640 W/nr * °C 


= 541 m 2 


Para proporctonar tanta área superficial, ta longitud deJ tubo debe ser 


A s = irDL 



541 m 2 
77(0.015 m) 


= 108 m 


Discusión Advierta que se obtuvo prácticamente el mismo resultado con el mé- 
todo de la efectividad-NTU de manera sistemátíca y directa. 


EJEMPLO 11-9 Enfriamiento de aceite caliente por agua en un 
íntercambiador de calor de pasos múltiples 

Se va a enfríar aceíte caliente por medio de agua en un intereambiador de m 
calor de un paso por el casco y 8 pasos por los tubos. Los tubos son de pared ■ 
delgada y están hecho de cobre con un diámetro interno de 1.4 cm. La ìongi- ■ 
tud de cada paso por los tubos en el íntercambiador es de 5 m y el coeficiente “ 
de transferencía de caíor totai es de 310 W/m 2 * a C. Por los tubos fluye agua a * 
razón de 0.2 kg/s y por ei casco eí aceite a razón de 0.3 kg/s. El agua y el acei- 
te entran a las temperaturas de 20°C y 150% respectivamente. Determine ta B 
razón de la transferencìa de calor en el íntercambiador y las temperaturas de m 
salida deì agua y del aceite. 

SOLUCIÓN Se va a enfriar aceite caliente por medio de agua en un intercam- I 
biador de calor. Se dan los gastos de masa y las temperaturas de entrada. Debe 
determinarse la razón de la transferencia de calor y las temperaturas de salida. 
Suposicianes 1 Existen condiciones de operación estacionarias. 2 Ei intercam- 
biador de calor está bien aìslado de modo que la pérdída de calor hacia los al- 
rededores es despreciable. 3 El espesor del tubo es despreciable, puesto que es 
de pared delgada. 4 Los cambios en las energías cinéticas y potenciales de las 
corrientes de los fluidos son despreciables. 5 E1 coeficíente de transferencia de 
calor total es constante y uniforme. 

Propiedades Se toman los calores especfficos del agua y del aceite como 4.18 
y 2.13 kj/kg • Ò C, respectivamente. 
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Análisis En la figura 11-30 se da e! esquema del intercambiador de calor. No 
se especifican las temperaturas de salida y no se pueden determinar con base 
en un balance de energía. En este caso, !a aplicación del método de la LMTD 
comprenderá tediosas iteraciones y, por tanto, el indicado es el método de la 
e-NTU. El primer paso en este último método es determinar las razones de 
capacidad calorífica de los fluidos caliente y frío e identificar la menor: 

C h = m h c ph = (0.3 kg/s)(2.13 kJ/kg • °C) = 0.639 kW/°C 
C c = m e c lK = (0.2 kg/s)(4.l 8 kJ/kg • °C) = 0.836 kW/°C 


Por lo tanto, 


y 


C mín = C h = 0.639 kW/°C 


c 



0.639 

0.836 


= 0.764 


Entonces, por la ecuación 11-32 se determina que la razón máxima de transfe- 
rencia de caíor es 

Q má\ Tc. cnl) 

= (0.639 kW/°C)(150 - 20)°C = 83,1 kW 

Es decir, la razón máxima posible de transferencia de calor en este intercambia- 
dor es de 83.1 kW. E! área superficia! de transferencia de calor es 


A s - niirDL) = 877(0.014 m)(5 m) = 1.76 m J 
Entonces el NTU de este intercambiador queda 


_ UA, _ (310 W/m ; • X)(i.76m-) 
NJU C raí „ 639 W/°C 


0.854 


A partir de la figura 1 l-26c se determina que la efectivídad de este intercam- 
biador correspondiente a c = 0.764 y un NTU = 0.854 es 

e = 0.47 



Esquema para el ejemplo 11-9. 


También se pudo determinar la efectividad basándose en la tercera relación de la 
tabla 11-4, con más exactitud pero con más trabajo. Entonces la razón de trans- 
ferencia de calor real queda 

Q = eGmix = (0.47)(83.1 kW) = 39.1 kW 


Por último, se determina que las temperaturas de salida de las corrientes de los 
fluidos frfo y caliente son 

Q C c (T c sa | — T r enl ) ì 7’«,sal Tf,eol 4" ’c’ 


= 20°C + „ l 9 ; 1 , = 66.8' C 


Q — C h (T h _ T th sal ) 


t — T h — 


0.836 kW/°C 

Q 


h y ent 


= 150°C - 


39.1 kW 
0.639 kW/°C 


= 88.8°C 


Por lo tanto T la temperatura del agua de enfriamìento se elevará de 2Q°C hasta 
66.8°C t a medida que el aceite caliente se enfríe desde 150°C hasta 88,8°C en 
este íntercambiador de calor. 
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11-6 • SELECCIÓN DE LOS INTERCAMBIADORES 
DE CALOR 

Los intercambiadores de caJor son aparatos complicados y Jos resultados que 
se obtuvieron con los procedimientos simplificados que se presentaron en los 
párrafos anteriores deben usarse con euidado. Por ejemplo, se supuso que el 
coeficiente de translerencia de calor total V es constante a Jo largo de todo 
eJ Ìntercambiador y que los coeficientes de transferencia de calor por convec- 
ción se pueden predecír aplicando Jas correlaciones de esta última. Sin embar- 
go, debe tenerse presente que la Ìncertidumbre en el valor prediclio de V 
puede ÌncJuso sobrepasar 30%. Por tanto, resulta natural disenar los intercam- 
biadores en exceso para evitar sorpresas desagradabies. 

La mejora en la transferencia de calor en los intercambiadores suele venir 
acompanada de un aumento en la caída de presión y, como consecuencia. de 
una potencia más alta de bombeo. Por lo tanto, cualquier ganancia provenien- 
te de la mejora en la transferencia de calor debe contrapesarse con el costo de 
la cafda de presión que la acompafia. Asimismo, debe pensarse en cuál de los 
fiuidos debe pasar por el lado dc !os tubos y cuál por el lado de la coraza. Por 
lo común eìjluido más viscoso es el más apropiado para el lado de la coraza 
(un área más grande de paso y, como consecucncia, menor caída de presión) y 
e! fluido con la presión más elevada por el lado de los tubos. 

Los ingenieros en la industria a menudo se encuemran en una posición en la 
que tienen que seleccionar los intercambiadores para realizar ciertas tareas de 
transferencia de calor. En general, el objetivo es calentar o enfriar cierto fiui- 
do con un gasto de masa y una lemperatura conocidos hasta una temperatura 
deseada. Por tanto, la razón de la transferencia dc calor del intercambiador en 
proyecto es 


Qmu = mc p (T en , - 7’ saJ ) 


lo cuaJ determina cl requisito de transferencia de calor antes de tener una idea 
del propio intercambiador. 

Un ingeniero que revisa Jos catálogos de los fabricantes de intercambiado- 
res quedará abrumado por el tipo y número disponìble de éstos. La selección 
apropiada depende de varios factores. 

Razón de transferencia del calor 

Es la cantidad más imporlante en la seleoción de un intercambiador. Un inter- 
cambiador debe ser capaz de transferir el calor a una razón específica para 
Jograr el cambio deseado en la temperatura dei fluido con el gasto de masa de- 
terminado. 

Costo 

Las limitaciones en el presupuesto suelen desempenar un papel importante 
en la seleccitin de los intercambiadores, excepto en algunos casos especiales en 
donde “el dinero no es lo más importanie’’. Un intercambíador que extste en ca- 
tálogo tiene una ventaja definida cn el costo sobre los quc se mandan a hacer 
sobre pedido. Sin embargo, en algunos casos nínguno de los intercambiadores 
en existencia realizará lo que se desea y puede ser necesario tener que empren- 
der la tarea costosa y tardada de disenar y fabricar un intercambiadoi' a partir de 
la nada que se adecue a las necesidades. Con frecuencia éste es cl caso cuando 
el intercambiador es parte integral de todo un dispositivo que se va a fabricar. 

Los costos de operación y mantenimiento del intercambiador lambién son 
consideraciones importantes en la valoración del costo total. 
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Potencia para el bombeo 

En un intercambiador los dos fluidos suelen forzarse para que fluyan por me- 
dio de bombas o ventiladores que consumen energía eléctrica. E1 costo anual 
de la electricidad asociada con la operación de las bombas y ventiladores se 
puede determinar a partir de 

Costo de operación = (Potencia de bombeo, kW) X (Horas de operación. h) 

X (Precio de la electricidad. dólares/kWh) 

en donde la potencia de bombeo es la potencia eléctrica total consumida por los 
motores de las bombas y los ventiladores. Por ejemplo, un intercambiador que 
cuenta con una bomba de 1 hp y un ventilador de \ hp (1 hp = 0.746 kW) 
que fimciona 8 horas diarias durante 5 días a la semana consumirá 2 069 kWh 
de electricidad por ano, lo cual costará 166 dólares si el costo de la electricidad 
es de 8 centavos de dólar/kWh. 

La minimización de la caída de presión y del gasto de masa de los fluidos 
abatirá el costo de operación del intercambiador, pero maximizará su tamano 
y, por consiguiente, el costo inicial. Como regla empírica, si se duplica el gas- 
to de masa se reducirá el costo inicial a la mitad, pero se incrementarán las ne- 
cesidades de potencia de bombeo en un factor de aproximadamente ocho. 

Por lo común, las velocidades de los fluidos que se encuentran en los inter- 
cambiadores varían entre 0.7 y 7 m/s para los líquidos y entre 3 y 30 m/s para 
los gases. Las velocidades bajas son útiles para evitar la erosión, las vibracio- 
nes de los tubos y el ruido, así como la caída de presión. 

Tamano y peso 

Normalmente, entre más pequeho y más ligero es el intercambiador, mejor es. 
En especial, éste es el caso en las industrias automotriz y aeroespacial , en 
donde los requisitos con respecto al tamaho y al peso son más rigurosos. Asi- 
mismo, lo normal es que a un intercambiador más grande se le etiquete con un 
precio más alto. E1 espacio del que se dispone para el intercambiador en algu- 
nos casos limita la longitud de los tubos que se pueden usar. 

Tipo 

E1 tipo de intercambiador que se debe seleccionar depende principalmente del 
tipo de fluidos que intervienen, de las limitaciones de tamaho y peso y de la 
presencia de cualesquiera procesos de cambio defase . Por ejemplo, un inter- 
cambiador resulta adecuado para enfriar un líquido por medio de un gas, si el 
área superfícial del lado del gas es muchas veces la que se tiene del lado del 
líquido. Por otra parte, un intercambiador de placas o de tubos y coraza es 
muy apropiado para enfriar un líquido por medio de otro lfquido. 

Materiales 

Los materiales que se usen en la construcción del intercambiador pueden 
constituir una consideración importante en la selección de los intercambiado- 
res. Por ejemplo, no es necesario considerar los efectos de los esfuerzos térmi- 
cos y estructurales a presiones por debajo de 15 atm o temperaturas inferiores 
a 150°C. Pero estos efectos constituyen consideraciones importantes por arri- 
ba de 70 atm y 550°C y limitan mucho los materiales aceptables para el inter- 
cambiador. 

Una diferencia de temperatura de 50°C o más entre los tubos y el casco es 
posible que plantee problemas de expansión térmica diferencial que necesitan 
considerarse. En el caso de fluidos corrosivos puede ser que tengan que selec- 
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cionarse materiales costosos resistentes a la corrosión, como el acero inoxida- 
ble o incluso el titanio, si no se desea reemplazar con frecuencia los intercam- 
biadores de bajo costo, 

Otras consíderaciones 

Existen otras consideraciones en ia selección de los intercambiadores de calor 
que pueden ser importantes o no, dependiendo de la aplicación. Por ejemplo, 
ser hermétìcos es una consideración importante cuando se trata con fluidos 
tóxicos o costosos. En el proceso de selección algunas otras consideraciones 
importantes son la facilidad para darles servicio, un bajo costo de manteni- 
miento y la seguridad y la confiabilidad, Ei silencio es una de las considera- 
ciones importantes en la setección de ios Ìntercambiadores de líquido hacia 
aire que se usan en las instalaciones de calefacción y acondicionamiento del 
aire. 


caliente 


(í 


Agua 

fría 


FIGURA 11 “31 

Esquema para el ejemplo I i-10. 


EJEMPLQ ff 10 Instalación de un íritercamhiador de caìor 
para ahorrar energía y dinero 

En una planìa de lácteos se pasteuriza leche por medio de agua caliente aíi- 
mentada por una caldera en la que se quema gas natural. A continuación 
el agua se descarga hacia un drenaje abEerto en ef piso a 80°C, a razón de 
15 kg/min, La pfanta opera 24 h al día durante íos 365 días del ańo, La calde- 
ra tiene una efíciencia de 80% y el costo del gas natural es de 1.10 dólar por 
therm (1 therm ^ 105 500 kJ). La temperatura promedio de! agua fria que en- B 
tra en la caldera en todo el ańo es de 15°C. El agua calìente drenada no se pue- n 
de regresar a fa caldera y redrcularse, porque se contamina durante ef proceso. m 
Con el fin de ahorrar energfa, se propone ta instalación de un ìntercambiador » 
de calor de agua hacía agua para precalentar el agua fría que entra por medio M 
del agua calìente que va af drenaje. Si se supone que el intercambìador recupe- M 
rará 75% del caíor disponible en el agua caíiente, determine la capacidad no- Jj 
minal de transferencia de calor del intercambiador que se necesíta comprar y * 
sugiera un tipo adecuado. Asimìsmo, determine !a cantidad de dinero que aho- \ { 
rrará este intercambiador a !a compańía por ańo debtdo a los ahorros de gas y 
naturaL 

SOLUCIÓN Se va a instalar un intercambiador de calor de agua hacía agua 
para transferír energía del agua cafiente drenada hacía ef agua frfa que entra 
con ef fín de precalentar esta ultima, Se deben determinar la razón de la trans- 
ferencia de calor en el intercambiador y !a cantidad de energía y de dìnero que 
se ahorra por ańo, 

Suposiciúfìes 1 Existen condicìones estacionarias de operación, 2 La efectivì- 
dad del intercambiador de calor permanece constante. 
p rapiddade$ Se usa el cafor espectfico del agua a ia temperatura ambiente, 
c p = 4.18 kJ/kg ■ Q C (tabla A-9) y se le trata como constante. 

Análisis En la fígura 11-31, se da un esquema del íntercambìador de cafor en 
proyecto. La recuperación de calor de! agua caliente será máxima cuando salga 
del ìntercambiador a la temperatura de entrada del agua fría; por fo tanto r 

£? ináx ” fìhfipiT'h, ent ent) 

(4,18 kJ/kg - °C)(S0 - 15)°C 

- 67,9 kJ/s 



Es decir P la corriente existente de agua cafiente tiene el potencial de suminls- 
trar calor a razón de 67.9 kJ/s hacía el agua fría entrante. Se tendería a este va- 
lor en un intercambiador a contraflujo con un área superfidal de transferencia 
de calor muy grande, Lln intercambiador de tamańo y costo razonables puede 
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capturar 75% de este potencial de transferencia de calor. Portanto, la capací- 
dad nominal de transferencìa de calor del ìntercambiador en proyecto debe ser 

Q ” sQmàx ~ (0.75)(67.9 kJ/s) = 5(L9 kj/s 

Es decir, el ìntercambiador debe ser capaz de entregar calor a razón de 
50.9 kJ/s del agua caliente hacia !a fría. Para este fin debe resuítar adecuado 
un íntercambiador común de calor de placas o de tubos y coraza, puesto que 
sus dos lados están relacionados con el mismo íluido a gastos similares y T como 
consecuencìa, a coefìcientes de transfereneia de calor parecidos. (Nótese que 
$ì se fuera a calentar aíre con agua calìente, se tendría que especifícar un 
tercambiador con un área superficial grande del lado del aire.) 

El intercambiador operará 24 h al día durante los 365 días de! aho; por !o 
tanto, las horas anuales de operación son 

Horas de operación - (24 h/día)(365 días/ano) = 8760 h/ano 

Dado que este intercambiador ahorra 50.9 kJ de energía por segundo, la ener- 
gía ahorrada durante todo un aho será 

Energía ahorrada = (Razón de la transferencia de calor)(Tiempo de 
operación) 

= (50.9 kJ/s)(8 760 h/ano)(3 600 s/h) 

= 1.605 X 10 9 kJ/ano 

Se díce que la caìdera tíene una eficiencia de 80%. Es decir, por cada 80 uni- 
dades de calor sumìnìstradas por la caldera, debe alimentarse gas natural con 
un contenìdo de energfa de 100 unìdades. Por lo tanto, los ahorros de energía 
que acaban de determinarse dan por resultado ahorros de combustible en la 
cantidad de 


Combustìble ^ Energía ahorrada 
ahoirado gf ]C i enc i a jg ca ldera 

= 19 020 therms/ano 


1.605 X 10 9 kJ/ano / ] therm \ 
0.80 \105500 kJ.j 


Puesto que el precio del gas natural es de LIO dólar por therm, 1a cantidad de 
dínero ahorrado queda 


Dinero ahorrado = (Combustìbk ahormdo) X (Precìo del combusdble) 
= (19020 therms/aho)(0.40 dólar/therm) 

= 20920 dòlarcs/aho 


Por lo tanto, la ìnstalaclón del íntercambiador propuesto ahorrará a la compahía 
20920 dólares al aho y es probable que el costo de esa instalacíón se pague en 
corto tiempo a partir de íos ahorros de combustible. 


RESUMEN 


Los intercambiadores de calor son aparatos que permiten el in- 
tercambio de calor entre dos fluidos, sin permltir que se mez- 
clen entre sí. Los intercambiadores se fabrican en diversos 
típos, siendo el más simple el de tubo dobte. En uno del tipo de 
flujo pamleby tanto el fluìdo caliente como el frío entran en el 
intercambíador por el mtsmo extremo y se mueven en la mis- 
ma dirección, en tanto que en uno del típo a contrafìujo los 
fluìdos caliente y frío entran en el íntercambiador por los extre- 
mos opuestos y flnyen en direcciones opuestas. En los inter- 


cambiadores compactos los dos fluidos se mueven perpendicu- 
lares entre sí y a esa configuradón de los flujos se le ìlama de 
fhtjo cruzado. Otros tipos comunes de intercambiadores que se 
encuentran en las aplicaciones industriales son los de placas y 
los de tubos y coraza. 

En uii intercambiador la transferencia de calor suele com- 
prcnder convección en cada uno de los fluidos y conducción a 
través de la pared que los separa. En el análisis de los ìntercam- 
biadores de calor resulta conveniente trabajar con un coeficlen - 
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te de transferencia de calor total U o una resistencia térmica 
tolal R expresada como 


1 = 1 
UA, UiAj 


U n A, 


R h : Ai * * pared 


•f 


1 

h<> A (} 


ras de entrada y salida. E1 método de la efectividad -NTU es el 
más adecuado para predecir las temperaturas de salida de las 
corrientes de los fluidos caliente y fno en un intercambiador 
específíco. En el método de la LMTD, la razón de la transfe- 
rencia de calor se determina a partir de 


en donde los subíndices / y o se refieren a las superfícies inte- 
rior y exterior de la pared que separa los dos fluidos, respccti- 
vamente. Cuando el espesor de la pared del tubo es pequeno y 
la conductividad del material de tubo es elevada, la última 
relación se simplifíca para quedar 

-Ui + l 

U hj h„ 

en donde U U t 555 U 0 . Los efectos de la incrustación tanto 
sobre la superficie interior como sobre la exterior de los tubos 
de un intercambiador de calor se pueden tomar en cuenta por 
medio de 


UA S UjAj U„A 0 

1 R fJ ln (DJDj) Rj.o i 

hjAj Aj 2TTkL A 0 h 0 A 0 

en donde Aj = nDjLy A 0 = ttD ( j L son las áreas de las superfí- 
cies interior y exterior y R f t y R f a son los factores de incrusta- 
ción en esas superficies. 

En un intercambiador bien aislado la razón de la transferen- 
cia de calor desde el fíuido caliente es igual a la razón de la trans- 
ferencia de calor hacia el fluido frío; es decir, 

Q = m c c pc (T c sa , - r CtCnl ) = C c (T c ^ - r c cnl ) 

y 

Q — tńijCpjjiT/j cní — T h saI ) = C h (T h eot ~ T^ sa i) 

en donde los subíndices c y h se refíeren a los fluidos frío y 
caliente, respectivamente, y el producto del gasto de masa y dei 
calor específico del fíuido, mc p se llama razón de capacidad 
calorífica. 

De los dos métodos usados en el análisis de los intercambia- 
dores de calor, el de la diferencia de temperatura media loga- 
rítmica (LMTD) es el más adecuado para determinar el tamano 
de un intercambiador cuando se conocen todas las temperatu- 


Q - UA S A7„ u 

en donde 

, Ar,-A7- 2 

ml ln (AT,/AT 2 ) 

es la diferencia de temperatura media ìogarítmica , la cual es 
la forma apropiada de la diferencia de temperatura promedio 
para usarse en el análisis de los intercambiadores. En este caso, 
AT, y A T 2 representan las diferencias de temperatura entre los 
dos fluidos en los dos extrcmos (de entrada y de salida) del in- 
tercambiador. Para los intercambiadores de flujo cruzado y de 
tubos y coraza de pasos múltiples la diferencia de temperatura 
media logarítmica está relacionada con la correspondiente al 
contraflujo AT ml> CF como 

A^ml = F cf 

en donde F es el factor de corrección , que depende de la con- 
fíguración geométrica del intercambiador y de las temperatu- 
ras de entrada y salida de las corrientes de los fluidos caliente 
y frío. 

La efectividad de un intercambiador de calor se defíne como 

= Q_ 

^ Qmáx 

_ Razón de la transferencia de calor real _ 

Razón máxima posible de la transferencia de calor 

en donde 

Gmáx ~ C mín (T h ent “ r c ent ) 

y C mín es la menor de C h = m h c ph y C c - rii^c^. La efectividad 
de los intercambiadores se puede determinar a partir de diver- 
sas relaciones y diagramas. 

La selección o diseno de un intercambiador de calor depende 
de varios factores, como la razón de la transferencia de calor, el 
costo, la caída de presión, el tamaho, el peso, el tipo de cons- 
trucción, los materiales y el medio de operación. 
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PROBLEMAS* 


Ttpos de intercamhiadores de calor 

lldf Clasifique los intercambiadoresde calor segun el tìpo 
de flujo y explique las características de cada tipo. 

n-2t Clasitìque ios intercambíadores de calor según el tipo 
de construcción y explique las características de cada tipo + 

11 3C ^Cuńndo un intercambiador de calor se clasifica como 
compacto? ^Pi^nsa el lector quc un intercambíador de tubo do- 
ble se puede clasificar conio compacto? 

11 -40 ífìn qué se díferencia un Lntercambiador de calor de 
fìujo cruzado de uno a contrallujo? ^Cuál es la diferencia entre 
los fluidos de flujo mezclado y no mezclado en el ÍTujo eruzado? 

1I-5C ^Cuál es ei papel de los desviadores en un intercam- 
biador de tubos y eoraza? ^De qué manera la presencia de los 
desviadores afecta la transferencia de calor y las necesidades 
de potencia de bombeo? Explique. 

11 -GC Dibuje un Ìntercambiador dc calor dc tubos y coraza 
de un paso por la coraza y seis pasos por los tubos, ^Cuáles son 
Jas ventajas y desventajas de usar scis pasos por los tubos en 
lugar de sólo dos del mismo diámetro? 

11 - 7C Dibuje un intercambíador de calor de tubos y coraza 
de dos pasos por Ja coraza y ocho pasos por los tubos. ì,Cuál es 
ìa razón primaria para usm tantos pasos por los tubos? 

114iC iQué es un intercambiador regenerativo de ealor? ^En 
qué se diferencia un intercambiador del ttpo estático de uno del 
tipo dínámico? 

El coeficiente de transferencia de calor total 

II-9C ^Cuáles son los mecanismos de transferencia de calor 
que intervienen durante esa transferencia del íìuido caliente ha- 
cia el frío? 


*Los problemas designados por una X 1 ' son preguntas de 

concepto y se alìenta a los estudiantes a darles respuesta. Los 
designados por una 'T' están en unidades ìnglesasy los usuarios 
del Sl pueden ignorarlos. Los problemas con un icono de CD-EES 
se resuelven usando el EES r y las soluciones completas junto con 
los estudios paramétricos, se inciuyen en el CD que acompafia a 
este texto. Los problemas eon un iconc de computadora-EES, H, 
son de naturaleza detaltada y se pretende que se resuelvan con una 
computadora, de preferencia usando el software EES que 
acompana a este texfo. 


11-lOC ^En qué condiciones la resistencia térmica del tubo 
de un ìntercambiador de calor es despreciable? 

11*11 C Constdere un ìntercambiador de calor de tubo doble 
y flujo paralelo de longitud L Los diámetros interior y exteríor 
deì tubo interior son D| y D 2 , respectivameme, y el diámetro 
interior del tubo exterior es D y Explíque cómo determinaría las 
dos áreas superficiales de transferencia de calor T A f y A íf . 
^Cuándo resulta razonable suponer que ~ A 0 ** A/ì 

11-12C ^Resulta razonable ìa aproximación h^ = h 0 = h 
para el coeficiente de transferencia de calor por conveceión en 
un intercambiador, cuando el espesor de la pared del tubo es 
despreciable? 

11 - 13C ^En qué condicìones se puede determinar el coefi- 
cíenie de transferencia de calor total de un intercambiador a 
partir de U = T \/h o y ]l ì 

1M 4C ^Cuáles son las restricciones con respecto a la rela- 
ción C/A, = UiA, = U 0 A 0 para un intercambiador de calor? En 
este caso, A* es d area superficial de transferencia de oalor y U 
es el coetlciente de transferencia de caJor total. 

1I-15C En un intercambiador de tubo doble y de pared del- 
gada, ^cuándo resulta razonabíe la aproxímación U = h/ì En 
este caso, U es el coeficiente de transferencia de calor total y 
h f es el coeficiente de tiansferencia de calor por convección 
adentro del rubo, 

IM6C ^.Cuáìes son las causas comunes de incrustacìón en 
un mtereambiador de calor? ^Cdmo afecta la incrustación a Ja 
transferencia de calor y a la caída de presión? 

H - 17C ^Cómo sc toma en cuenta ia resislencìa térmica debi- 
da a Ja incrustación en un intercambiador? ^De qué manera la 
velocidad del fluido y la temperatura influyen sobre !a incrus- 
tación? 

11-18 Sc construye un ìntercambiador de calor de tubo doblc 
de un tubo interíor de cobre (k — 380 W/m + D C) cuyo dìámetro 
infemo es D ; = 1.2 cm y el extcmo es D tI — l .6 cm, y un tubo 
exterior de 3 cm de diámetro. Se infomia que los coeficientes de 
transferencia de calor por convección son fr, - 700 W/m 2 * °C, 
sobre la superfície interior del tubo, y /i t7 = 1 400 W/nf * °C, 
sobre la superficie exterior. Para tm factor de incrustación R f f = 
0.0005 uf ■ °C/W* del lado dd tubo, y R frtt = 0,0002 m 2 - °C/W, 
dcl lado del casco, determine a) la resistencia térmica dd inter- 
cambiador por unidad de longitud y b) los coefícientes totales 
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de txansferencia dc calor 7 U f y U 0 . , coti base en las áreas superfì- 
ciales interior y exterior del tubo. respectivamente. 

11 L l > Ftjc^l Vuelva a considerar el probiema J1-1B. Mediante 
eJ software EES {o eualquier oiro semejanleE in- 
vestigue los efectos de la conduclividad deì tubo y dc los coetì- 
cientes de transfcrencia de calor sobre La resisLencia térmi- 
ca dcl ìntercambiador. Suponga que La conductividad varía dc 

10 W/m ■ °C hasta 400 W/m ■ °C; el coeficiente de transferencia 
de calor por convección de 500 W/m 2 ■ °C hasta 1 500 W/m 3 ■ °C, 
sobre la superficie interior, y de 1000 W/m 2 ■ Q C hasta 
2000 W/rn 2 ■ °C, sobre la exterior. Trace gráficas de la resis-ten- 
cia térmica como función de la conductividad térmica y de los 
coeficlentes de transferencìa de calor, discuta los resultados. 

11 20 Se usa un recipiente con camisa dentro del cual está 
colocado un agitador de flujo de tipo turbina, para calentai' un 
Llujo de agua T desde K)°C hasta 54°C. Se puede estimar el coe- 
fíciente promedio de transferencia de calor aí agua 7 en la pared 
interior del recipìente, a partir de Nu = Q.76Re^Pr l/:ì . Vapor de 
agua saturado. a KM)°C se condensa en La camísa, para La cual 
el coefjciente promedio de transferencia de calor, cn kW/m 2 ■ K T 
es h ti = Ì3.I(T ? — T W )~ 02S . Las dimcnsiones del recipientc son 
D f = 0.6 m T M = 0.6 m y D tì = 0.2 m. La veloddad dd agitador 
es de 60 rpm, Calcule d gasto de masa de agua que se puede ca- 
lentar de manera estacionaria en este recipiente. 

11-21 Fluyc agua a una temperatura promedìo de 110 a C y una 
veloddad promedio de 3.5 m/s por un tubo de 5 m de longilud de 
acero inoxidable ik = L4.2 W/m ■ °C) en una caldera. Los diáme- 
tros interior y exterior del tubo son — L0 cm y D (í = 1.4 cm. 
respectívamenLe. Si el coeficiente de imnsferencia de calor por 
conveccìón sobre la superficie exterior del tubo T en donde se 
está llevando a efecto la ebuhición, es h 0 — 8400 W/m 2 * D C, de- 
tennine el coeficienLe de transferencia de calor total t/ d de esta 
caldera, con base en d área superficial interior de ese tubo, 

I L22 Repita cl problema ÌL21 suponiendo un factor de in- 
cmstación R f , = 0.0005 m 2 ■ °C/W sobre la superfície interior 
dd tubo. 


m Vuelva a considerai’ el problema 11 -22. Mediante 
PCS d software EES (o cualquier otro semejanle), tra- 
ce ìa gráiìca dd coeficiente de transferencia de caíor rotal con 
base en la superficie interiorcomo función dd factor de ìncrus- 
tación F tí conforme éste varía de 0,0001 nf * 3 C/W hasta 0.0008 
m 2 - a C/W T y dìscuta los resultados, 

i : 1 Se usa un intercambiador de calor largo. de lubo doblc 
y paied ddgada, con diámetros dd tubo y dd casco de 1.0 cm y 
2.5 cm, respectívamente, para condensar refrigerante 134a por 
medio de agua a 20°C. E1 refrigerante íìuye por d tubo 7 con 
un coefìciente dc transferencia de caior por convección de h { — 
5 000 W/m 2 - °C. Por d casco tluye agua a razón de 0,3 kg/s. 
Determine el coefíciente de iransferencia de calor total de este 
intercambiadon Respuestei 2020 W/rrr' G 


11 25 Repiia el problema 11-24 suponiendo que sobre la su- 
perfície exterior del tubo interior se forma una capa de 2 mm de 
espesor de caliza (k — L3 W/m ■ °C), 


11*26 [Tjnjn VueLva a considerar el problema 31 -25, Medìante 
f ^ii el soltware EES (o cualquier otro semejante), tra- 
ce la gráfica del coeficiente de transferenda dc calor total 
como función dd cspesor de la caliza, conforme éste varía de 
total 1 mm hasta 3 mm y discuta los resuLtados, 


11 -27i Fluye agua a una temperatura promcdio de 180° F con 
una vdocidad promedio de 4 ft/s por un tubo de pared delgada 
y de | in de diámetro. E1 agua se enfría por medio de aire que 
fluye perpendicuíar al tubo con una velocidad de V K = 12 ft/s y 
a una temperatura promedio de 80°E Determine el cpeficiente 
de transferencia de ealor total. 

Análisis de los íntercambiadores da calof 

ium: ^Cuáles son las aproximaciones comunes que se ha- 
cen en el análisis de ìos imercambiadores de calor? 

11-29C ^En qué condiciones la relación de la transferencia 
dc caior 

Ó — ^íTpci etii) ^h^ph h,cm ^ysal) 

es válida para un iniercambiador? 

I1-30C iQ\ié es la razón de capacidades caloríficas? ^Qué 
puede decir el lector acerca de los cambíos de temperatura de 
los fluìdos caliente y frío en un íntercambiador de calor si los 
dos fluídos tienen la misma razón de capacidades? ^Qué qniere 
decir una capacidad calorífica de infìnito para un fìuido en un 
intercambíador? 

11-31C Considere un disposìtivo en el cual se condensa vapor 
de agua auna temperatura específica rechazando calor hacia el 
agua de enfriamiento. Si se conocen Ja razón de la transferencia 
de calor en el condensador y la devadón de temperatura del 
agua de enfriamiento. explique cómo se pucden detemiinar Ja 
razóu de condensación dd vapor y cl gasto de masa dcl agua de 
enfíiamiento. Àsimismo, explique cómo se pucde evaiuar en es- 
tc caso la nesistencia térmica total R de este condeosador. 

11-32C t,En quc condiciones el aumento de temperatura del 
fluìdo frfo en un intercambiador será igual a Ja cafda de tempe- 
ratiira del fluido calíente? 


Método de 1a diferencia de temperatura media logarítmíca 

H-33C En la relación dc la transfcrcneìa dc caior Q — UA S 
A T m[ para im imercambiador, ^cómo se Hama Af m] ? iQómo se 
calcula ésía para un itìtercambiador de calor de fíujo paralelo y 
para uno a contraflujo? 

11-34C ^CuáL es ta diferencia cntre la difereucia dc tempera- 
lura media logarítmica para un intercambiador y la diferencia de 
temperatura medía aritmética (ÁMTD)? I^ara tcmpemturas de 
entrada y de salida específicas. ^cuál de estas dos eantìdades es 
la más grande? 

11 -35(' Se dice que la dilerencia de temperatura eiure los flui- 
dos caliente y frío en un intereambiador es AT, en uno de los 
extremos y &T 2 en el otro. ^La diferencia dc tcmpenuura medìa 
logaxítmica àT ml de este íntercàmbiàdof de calor puede ser ma- 
yor que ATj y ATV? Explique. 

il*3íiC ^Ladiferencia de tempcratura media logaritmica AT nú 
de un intercambiador puede ser una cantidad negativa? Explique. 

U-37C En un intercambiador de calor de ílujo paralelo Ja 
lemperatura de salida del fíuido frío puede ser más alta que 
la temperatura de salida del fluìdo cahente? ^Qué se puede 
decir acerca de un íntercambiador aconlrafìujo? Explique. 
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11 '38C Para tcmperaiuras de eoirada y de salida específicas, 
Ĺpara qué ciase de intercambiador de calor la àT mì tendrá el va- 
lor más grande: el de tubo doble y flujo paralelo, el de tubo do- 
ble y a comraflujo, el de flujo cruzado o el de tubos y coraza de 
pasos múltiples? 

Il*39(.' En la rdación dc transferencia de calor Q = VA S F 
para uu intcrcambiador, £CÓmo se Ilama la cantidad F? 
^Qué representa? ^Puede ser F mayor que uno? 

114(K Cuando no se conocen las tempcraturas dc salida de 
los fluidos en un intercambiador, ^todavfa resulta práedco usar 
ei método dc la LMTD? Explìque. 

U-41C ExpJique cómo se puede usar d método de la LMTD 
para determinar el área superficial de transferencia dc calor de 
un intercambiador de tubos y coraza de pasos multipies cuando 
se da toda la información oecesaria. ìncluyendo las temperatu- 
ras de salida, 

IJ-42 Se calienta etilengbcol desde 20*0 hasta 40°C a razón 
de 1 kg/s, en un tubo horizomal de cobre (k — 386 W/m ■ K) 
que liene un diámetro interìor de 2.0 cm y uno extcrior de 2.5 
cm. Un vapor saturado (T^ = 11O 0 C) se condensa sobre la su- 
perfície del tubo exterior, con cl coeficiente dc translerencía de 
calor (en kW/m- ■ K) dado por 9.2(T ? — donde T w es la 

temperatura promedio de ia pared del tubo exterior. ^Qué íongi- 
tud de tubo sc debe usar? Tome las propiedades del eiilenglicol 
corno p = I 109 kg/m\ = 2 428 kJ/kg K t k— 0.253 W/m ■ 
°C T p = 0.01545 kg/m * s y Pr = 148.5, 

11-43 Se usa un intercambiador dc ealor de tubo doble y de 
flujo paralelo para calentar agua fría de la llave con agua 
caliente. El agua caliente (c p = 4.25 kj/kg ■ °C) entra al tubo a 
85°C, a razón de 1,4 kg/s, y sale a 50 g C, E1 intercambiador de 
calor no está bien aíslado y se estima que se pierde 3 % del calor 
liberado por el fluido caliente. Si el coeficiente total de trans- 
ferencìa de caíor y el área superficìal dcl imercambiador son 
J 150 W/m 2 ■ °C y 4 m 2 n respectivamente, determine la razón de 
ìa transferencia de caior hacia el agua fría y la diferencia mcdiá 
logarftmica de temperatura para este intercambiador. 


Agua 

caliente 


t 

n 


85 °C 


—a 



50°C 


sos por eì tubo. Enlra agua por el lado del casco a 80°C y sale a 
60°C. Se estima que el coeficientc total dc transferencia de ca- 
lor es 1 000 W/rrr ■ K. Calcule la razón de la transfcrencia de 
calor y el área de transferencia de este último. 

11 46 Se va a condensar el vapor de agua de una planta gene- 
radora en un condensador a una tcmperatura de 50 g C (h^ = 
2 383 kJ/kg) con agua de enfriamiento (c p = 4 180 J/kg ■ Ú C) de 
un lago cercano, la cual entra en los tubos dd condeusador a 18 Ú C 
y sale a 27°C. El área superíìcial de los tubos es de 42 nr y cl 
coeficiente de transferencia de calor total es de 2400 W/m 2 ■ C C. 
Determíne el gasto de masa necesario de agua dc enfriamicnto 
y la razon de la condensación del vapor en el condensador, 
Respuestas; 73,1 kg/s, 1,15 kg/s 



11 47 Se va a calentar agua = 4 180 J/kg ■ D C) cn un ìntcr- 
cambiador de tubo doble y íìujo paralelo, desde 25°C hasta 
60°C, a razón dc 0.2 kg/s. E1 calenlamiento sc va a reaiizar por 
mcdio de agua geotérmica (c^ = 4310 J/kg ■ °C) de la que se 
dispone a 140°C con un gasio de masa de 03 kg/s. El tubo in- 
terior es de pared delgada y tiene un diámetro de 0,8 cm. Si el 
coefieieme de transfereneia de ealor total del imercambiador es 
de 550 W/m 2 - D C determine la longilud del intercambiador re- 
querido para lograr el calentamiento deseado, 

11 -48 .^j Vuelva a considerar el problema 11-47. Mediante 
el software EES (o cualquier otro semejame), in- 
vestigue los efectos de la temperatura y del gasto de masa del 
agua geotémdca sobre ta longitud del imercambiador de calor. 
Suponga que la temperatura varía de I00 c C hasta 200°C y el 
gasto de masa de 0.1 kg/s hasta 0.5 kg/s. Trace gráficas de la 
longítud del mtercambiador como función de la temperaturu y 
del gasio de masa, discuta los resultados. 


FIGURA P11-43 

11*44 Un lìujo de hìdrocarbono (c^ = 2.2 kJ/kg - K) se enfría 
a razón de 720 kg/h, desde 150 C C hasta 40 Ú C, al pasar por el 
tubo interiúr de un intercambiador de calor de tubo doble a con- 
traflujo. Entra agua {c^ = 4.18 kJ/kg ■ K) al intcrcambiador a 
10°C, a razón de 540 kg/h. E1 diámetro exterior del tubo interìor 
es de 2,5 cm y su ìongitud es dc 6.0 m. Caicuk cl coeficientc lo- 
tal de transferencia de calor. 

11-45 Se usa un intercambiador de calor de casco y tubo paia 
calentar 10 kg/s de aceite (c fì = 2.0 kJ/kg ■ K), desde 25 g C hasta 
46°C. EI intercanibiador es de un paso por el casco y dc seis pa- 


1 ì -491 Se usa un intercambiador de un paso por el caseo y ocho 
pasos por Los tubos para calentar glícerina (c F = 0.60 Btu/ 
ìbm ■ 3 F) desde 65°F hasta 140°F por medio de agua caliente 
(c p = 1,0 Brn/lbm ■ °F) que entra en los tubos de pared delgada 
y de 0.5 in de diámetro a 175 P F y sale a 120°F. La longìtud to- 
tal de los tubos en el intercambiador es de 500 ft EI coeficiente 
de transferencia dc calor por convección es de 4 Btu/Ii ■ ft- ■ °F 
en el lado de la glicerina (el easco) y de 50 Btu/h ■ ft 2 ■ °F en el 
lado del agua (d lubo), Detcmfme la razón de ía transferencia 
de calor en el intercambiador à) antes de que se tenga incrus- 
tacióti y b) después de que se forma incrastación, con un factor 
de 0,002 h ■ ft 2 ■ °F/Btu 5 sobre las superfícies extcriores de los 
tubos. 
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TRANSFERENCIA DE CALOR Y MASA 


M*5IJ Se conduce una prueba para determinar el coeficieme 
de transferertcia de calor total en un intercambiador íie tubos y 
coraza, de agua hacia aceite, que liene 24 tubos con m diáme- 
tro ìntemo de ì .2 cm y longńud de 2 m en un soio casco, Agua 
fría (c p = 4 1S0 J/kg * °C) entra en los tubos a 20X, a razón de 
3 kg/s, y sale a 55°C. E1 aceite (c p = 2 150 J/kg ■ D C) fluye por 
cl casco y se enfría desde 120°C hasta 45°C, Determine el coe- 
fìeiente de transferencìa de calor Lotal U t de este intercambiadon 
con base en el área superficial interíor de los tubos. 

Rùspuesta: 8.31 kW/rrr * 

M -51 Se va a enlriar etilenglicol (c p — 2 560 J/kg ■ °C) desde 
8(EC hasta 40°C, ei cual fìuye a razón de 3,5 kg/s, en un inter- 
cambiador de calor de tubo doble y a comrafìujo* por medio de 
agua (c p — 4 180 J/kg ■ °C) que entra a 20°C y saie a 55°C EI 
coeficiente de transferencia de calor totaf con base en el área 
superficial interior del tubo, es de 250 W/m 2 ■ q C. Determine a) 
la razón de la transfereneia de calor T b) el gasto de masadel agua 
y c ) el área superfìcial de transferencía de calor del lado mterior 
del tubo. 



RGURA P11'51 


^Piensa el lector que éste es un intercambiador de fìujo parale- 
lo o a contraflujo? Explique. 

ìi*56 Agua fiía (c p = 4 180 J/kg ■ °C) quc se diríge a una 
regadera entra en un intercambiador de tubo doble T de pared 
ddgada y a contrafíujo a 15 D C, a razón de 1,25 kg/s T y se caìien- 
ta hasta 45 °C por medio de agua caliente (c p = 4 190 J/kg * °Q 
que entra a 1 00 °C y a razón dc 3 kg/s. Si el cocficiente de trans- 
ferencìa de calor totai es de 850 W/nr ■ D C T determine la razón de 
la transferencia de calor y el área superfìcial de transferencia deì 
intercambiador. 

11-57 Se va a calentar aceite de motor (c p = 2 100 J/kg * °C) 
de 20X hasta 60°C, a razon de 0.3 kg/s. en Lio tubo de cobre 
de pared delgada y de 2 cm de diámetro, por medio de vapor de 
agua en condensación que se encuentra afuera a una temperatu- 
ra de 130°C (h^ = 2 174 kJ/kg), Para un coefidente dc transle- 
rencia de calor ìotal de 650 W/nr ■ °C, determine la razón de la 
transferencia de calor y la longittid requerida del tubo para lo- 
grarlo, Respuestas: 2Ò.2 kW, 7.0 m 



i 


FIGURA P11 -57 


M-52 Àgua = 4 180 J/kg ■ °C) entra a 17°C y a razón de 3 
kg/s a un intercambiador de calor de tubo doble y a contraflujo 
que Liene un tubo con un diámetro interno de 2.5 cm, Esta agua 
se calienta por medio de vapor de agua en condensación a 
120 D C (h fK = 2203 kJ/kg) en el casco. Si el coefidente de trans- 
ferencia de calor total del mtercambiador es de I 500 W/ni 2 - D C, 
deiermine Ya longitud del tubo requerido para calentar el agua 
hasta 80°C. 

11-53 Se va a usar un iritercambiador de calor de tubo doble T 
de pared delgada y a contraflujo para enfríar aceite (c p = 
2 200 J/kg ■ °C) T de 150 Q C hasta 40°C, que fluye a razón de 
2 kg/s T por medio de agua (c p = 4 J80 J/kg ■ °C) que entra a 
22 Ú C a razón de 1.5 kg/s* E1 diámetro del tubo es de 2,5 cm y su 
longitud es de 6 nt, Determìne d coeficiente de transferencia de 
calor total de este intercambiador. 

11 -54 Vuelva a considerar d problema 11 -53, Mediante 

NsSI d software EES (o cualquier otro semejante), in- 
vestigue los fefectos de la temperatura de salida deí aceíte y de ìa 
entrada del agua sobre el coeficiente de transferencia de calor 
total dd intercambiador. Suponga que la temperatura de salida 
del aceiie varía de 30°C hasta 7tì°C y la de entrada del agua des- 
dc 5°C hasia 25 C C. Trace gráficas dd coefíeiente de transferen- 
cia de calor total en función de jas dos temperaturas. y discuta 
los resultados. 

11 -55 Considere un intercambiador de tubo doble. de agua ha- 
eia agua. cuya disposición dd flujo no se conoce, Las medicio- 
nes de temperatura indiean que el agua fría entra a 20°C y sale 
a 50°C t en tanto que el agua caJietite entra a 80X y sale a 45°C, 


M-581 Se va a usar agua geotérmica (c p = 1.03 Btu/Ibm ■ °F) 
como la fuente de calor para suminístrario al sistema liidrónico 
de calefacción de tina casa, a razón de 40 Btu/s, en un intercam- 
biador de tubo dobie y a eoiUraflujo. Sc calietita agua (c p = 
1.0 Btu/lbm ■ °F) en el intercambiador, de 140 D F hasta 200°F, 
confonne el agua geotérmica se enfrfa de 270°F hasta 180 a F. 
Dctermine cl gasto de masa de cada fluìdo y la rcsistencía tér- 
mica lolal de este intercambiador. 

M-59 Se va a calentar glicerína (c p = 2400 J/kg - °C) a 
20°C y a razon de 0.3 kg/s por medio de etilenglicol (c p — 
2 500 J/kg ■ C C ) que está a 60°C, en un intercambiador de calor 
de tuho doble, paied delgada y flu jo paj alelo. La diferencia de 
temperatura entre los dos fíuidos es de 15 D C a ta salida deì 
intercambìador, 5i el coefieienLe de transferencia de calor total 
es de 240 W/rrr ■ °C y el área superficial de esta transferencia es 
de 3,2 nr, determine a) la razón dc la transferencía de calor T h) 
la temperatura de saiida de la glicerina y c) d gasto de niasa dei 
etilenglicol. 

11-60 Se va a precalentar aire (c p — 1 005 J/kg * °C) por me- 
dio de gases de escape, en un intercanibiador de calor de fiujo 
cruzado. antes de que entre en la caldera, E1 aire entra en el in- 
tercambiador a 95 kPa y 20°C, a razón de 0.8 mVs. Los gases de 
combustión ( c p =1100 J/kg ■ °C) entran a I80 D C, a razón 
de 1,1 kg/s, y salen a 95 q C. El producto del coeliciente de trans- 
ferencia de calor tolal y de] área superfìcìal de esta transferen- 
cia es AU — 1 200 W/°C. Suponìendo que cl flujo de los dos 
fhiidos es no mezclado, determine la razón dc la transferencia 
de calor y la rcmperatura de salida del atre. 
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95°C 

FIGURAP11-60 


vestigue el efecto del flujo de masa del agua sobre la razón de la 
transferencia de calor y el área superficial del lado de los tubos. 
Suponga que el gasto de masa varía de G + 4 kg/s hasta 2.2 kg/s. 
Trace las gráficas de la razón de transferencìa de calor y del área 
superfícial como función del gasto de masa, discuta los resulta- 
dos. 

11 -66i Se va a condensar vapor de agua dd lado de la coraza de 
un condensador de un paso por la coraza y ocho pasos por los 
tubos, con 50 tubos en cada paso. a 90°F (h fj , = 1 043 Btu/lbm). 
En los tubos entra agua de enfriamiento (c p = 1.0 Btu/lbm * °F) 
a 60°F y sale a 73°F. Los tubos son de pared delgada, tienen un 
diámetro de 3/4 in y una longìtud de 5 ft por paso. Sì eJ coefi- 
ciente de transferencia de calor total es de 600 Btu/h + ft 2 * °F, 
determine íí) la razón de la transferencia de calor, b) la razón de 
la condensacìón dcl vapor y c) el gasto de masa del agua frta + 


11-61 Se usa un intercambiador de calor de tubos y coraza con 
dos pasos por la coraza y 12 pasos por los tubos para calentar 
agua (£^ = 4180 J/kg ■ °C) en los tubos, de 20°C hasta 70°C, a 
razón de 4.5 kg/s. E1 calor se suministra por medio de aceite 
caliente ( c p — 2 300 J/kg ■ °C) que entra por el iado de la coraza 
a I70°C, a razón de 10 kg/s. Para un coeficiente de transferen- 
eia de calor total del lado de los tubos de 350 W/m 2 * °C» de- 
termine el área supeifícial de esta transferencia de ese lado + 
Respuesta: 25.6 m 2 

11-62 Repita eì problema 11-61 para un gasto de masa de 
2 kg/s para el agua. 

11-63 Se usa un intercambíador de calor de tubos y coraza con 
dos pasos por la coraza y ocho pasos por los tubos para caJentar 
aicohol etflico (c p = 2670 J/kg ■ °C) en los tubos, de 25°C has- 
ta 70°C, a razón de 2.1 kg/s. El calentamiento se va a realizar 
por medio de agua (c p = 4 190 J/kg * °C) que entra por el lado 
dd casco a 95 C C y sale a 45°C. Si eJ coeficiente de transferen- 
eia dc calor total es de 950 W/m 2 - °C, determíne el área super- 
ficial de transferencia del intercambiadon 


Agua 

95 Q C 



45 °C 


FJGURA P11-63 


1J - 64 Se usa un imercambiador de calor de tubos y coraza con 
dos pasos por ìa coraza y 12 pasos por los tubos para calentar 
agua (c p “4180 J/kg ■ °C) con etilenglicol (c p = 2 680 J/kg * °C). 
E1 agua entra en los tubos a 22 D C, a razón de 0.8 kg/s, y sale a 
70°C, Ei etilenglìcoi entra en el casco a 110 5 C y sale a 60°C. Si 
el coeficiente de transferencìa de calor total del lado de los tubos 
es de 280 W/m 2 * °C T determine la razdn de la transferencia de ca- 
lor y el área supeificial de esta transfereneia dcl lado de los tubos. 

i 1-65 FJ7a| Vuelva a considerar el problema 11-64* Mediante 
el softvvare EES (o cualquier otro semejante), ìn- 


Viipor (Je agua 



FIGURAP11-661 


11-<Í7J m Vuelva a consìderar el problema 11-661. Me- 
dìante el software EES (o cualquier otro serae- 
jante), ìnvestigue el efecto de la temperatura del vapor de agua 
en condensación sobre Jas velocidades de la transferencia de ca- 
lor y de la condensación del vapor y el gasto de masa del agua 
fría. Suponga que la tcmperatura del vapor varía de SO^F hasta 
120°F. Trace las gráfícas de Ìa razón de la transferencia de calor, 
de la razón de la condensación del vapor y dd gasto de masa dcl 
agua fría en función dc la temperatura del vapor agua y discuta 
los resultados. 

11-68 Se usa un intercambíador de calor con un paso por la 
coraza y 20 pasos por los tubos para calentar glicerína (c p — 
2 480 J/kg ■ g C) en la coraza con agua calíente en los tubos. Los 
tubos son de pared delgada y tienen un diámetro de 4 cm y una 
longitud de 2 m por paso. Eì agua entra en los tubos a 100 D C, a 
razón de 5 kg/s, y sale a 55 °C. La glicerína entra en el casco a 
15°C y sale a 55 D C. Determine el gasto de masa de la giìcerína y 
el coeficiente de transferencia de caJor íotal dcl intercambiador. 

11-69 En una planta generadora geotérmica binaria se va a 
condensar el íluido de trabajo, isobutano, por medio de atre en 
un condensador, a 75°C (h fs = 255,7 kJ/kg), a razón de 2 + 7 kg/s. 
E1 aire entra en el condensador a 21 °C y sale a 28°C E1 área su- 
perficial de transferencia de calor, con base en ei lado del isobu- 
tano, es de 24 m 2 , Determine el gasto de masa del aìre y el 
coeficieníe de transferencia de calor toíal. 
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Aire 
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Aire 

21®C 

FIGURft F11-B9 


11 70 Se van a usar los gases de escape calientes de un motor 
díesel estacìonario para generar vapor en un evaporador. Los ga- 
ses de escape ( c p — 1 051 i/kg ■ Ù C) entran en el intereambiador 
a 550 ù C t a razón de 0.25 kg/s, en tanto que ei agua entia como 
líquido saturado y se cvapora a 200°C [h f ^ — 1 941 kJ/kg). E1 
área superficia) de transferencia de calor, con base en el lado del 
agua, es de 0.5 m 2 y eì cocfìciente de transferencia de calor to 
tal es de 1 7S0 W/m 7 - °C. Determine la razón de la transferen- 
cia de calor, la tempcratura de salida de los gases de escape y la 
rapidez de evaporación del agua. 


11-7! Vuel va a considerar el problcma 11-70. Mediante 

fcgg software EES (o cualquier otro semejante), in- 
vestigue el efecto de la temperatura de enlrada de Jos gases de 
escape sobrc la velocidad de la transferencia de calor, la tempe- 
ratura dc salida de esos mismos gases y la velocidad de Ja eva- 
poración deJ agua. Suponga que !a temperatura de enuada de 
los gases de escape varía de 300°C hasta 600°C, Trace las grá~ 
fícas de la razón de la transferencia de calor, ia temperatura de 
salida de ios gases de escape y la razón de evaporackm del agua 
en fimción de la temperaiura de entrada de esos gases y discuta 
los resultados. 


1 L72 En una planta textil se va a usar el agua de desecho del 
tenido (c n = 4295 J/kg ■ °C) que está a 75°C para precalentar 
agua fresca ( c p = 4 180 J/kg + a C) a 15 °C, con el mismo gasto 
de rnasa, en im intercambiador de ealor de tubo doble y a con- 
traflujo. E1 área superficialde transferencia de calor del ìnter- 
cambiador es de 1,65 nr y coeficìente de transferencia de calor 
total es de 625 W/m 2 ■ °C. Si ìa razón de la transferencia dc ca- 
Jor en ei intercambiador es de 35 kW, determine la temperatura 
de saKda y el gasto de masa de cada fìujo de fluido. 


Água 
del lenído 


'<L 


75 a C 
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FIGUfiA P11*72 
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Método tie la efectíVídad-NTU 

11 ’73C i,En qué condìciones se prefiere sin duda cl método de 
la efectivìdad-NTU sobre el de la LMTD cn el análisìs de los 
Intercambiadores de calor'? 


11-741 ^Qué representa la efectividad de un intercambiador 
de calor? ^Puede ser la efectividad mayor que uno? ^De qué 
factores depende la efectividad de un intercantbiador? 

I1-75C Para una pareja de lluidos, temperaturas de enuada y 
gastos de masa específìcos, iqué clase de intercambiador de ea- 
lor tendrá la efectividad más alta; eJ de tubo doble y fiujo para- 
leìo, el de tubo dobíe y a contraflujo, el de flujo cruzado o el de 
casco y tubos de pasos múltíples? 

11 - 76C Explique de qué manera puede evaluar las temperatu- 
ras de salida de los fluídos frío y caliente en un imereambiador 
después de que se determína su efectívidad, 

11771 ^Puede caer la temperatura del fluido caliente por de- 
bajo de la de entrada del fluido frío en algiln Jugar en un inter- 
cambiador de calor? Explíque. 

I ì -78C t,Puede elevarse la temperatura del fìuido frío por en- 
cima de la de entrada del fìutdo caliente en algún lugar en un in- 
Lercambìador de calor? Explique. 

II -79C Considere un ìntercambiador de calor en ei cual los 
dos fluidos tienen los mismos calores específìcos pero gastos de 
masa diferentes. ^Cuál de los dos tluidos experimentará un 
cambio más grande de temperatura: aquél con el gasto de masa 
más bajo o el de gasto de masa más alto? 

11 -S0C' Explique de qué manera se puede determìnar la velo- 
cidad máxima posible de transferencia de calor Q nÚK en un in- 
tercambìador, cuando se especlfican los gastos de masa, los 
calores especílìcos y las temperaturas de entrada de los dos flui- 
dos. ^Depende el valor de £) máx del tipo de íntercambiador? 

U-81 C Consídere dos intercambiadores de calor de tubo do- 
ble y a contrafìujo qtie son ídénticos, excepto en que uno tiene 
el doble del largo del otro, ^Cuál de los dos es más probable que 
tenga una efectividad más alta? 

I i <32C Considere un íntercambiador de calor de Lubo doble y 
a contraflujo. Con el fin de mejorar la Uansferencìa de calor se 
duplica ìa longitud del intercambiador. ^Piensa el leetor que 
también se duplicará su efectìvidad? 

II -83C Consídere un ìntercambiador de calor de casco y tu- 
bos, agua hacia agua, con gastos idcnticos dc masa para las co- 
rrientes de agua caliente y de fría. Ahora d gasto dcl agua ITía 
se reduce a la mítad. ^La efectividad de estc intercambiador 
aumentará, disminuirá o seguirá sicndo la misrna como resulta- 
do de esta modificación? Expiique. Suponga que d coeficiente 
de transferencía de calor total y las tempcraturas de entrada si- 
guen siendo los mismos. 

J1-84C ^En qué coudiciones un intercambiador de ealor a 
contrafìujo puede tcncr una efcctividad de uno? ^Cuál scría la 
respuesta dd lector para un ìntercambiador de fìujo paralelo? 

11 -85C ^Cómo sc defìne cl NTU dc un intereambiadoi de ca* 
lor? ^Que representa? ^Un ìntercambiador con un NTU muy 
grandc (digamos, 10) es lo sufícientemente bueno como para 
comprarlo? 

ì í -86C Considerc un intercambiador dc calor que ticne un 
NTU de 4. Alguien propone quc se duplique d tamano dd inter- 
cambíador para, de estc modo, duplicar d NTU hasta H con d 
fín de inerementar la efectívidad dd mismo y, por ende* ahorrar 
energfa. ^Apoyaría el lector esia propuesta? 
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U H7C Considere un iulercambíador de calor que tiene un 
NTU de 0,1. Alguicn propone que se triplique el tamano del in- 
lercambiador para triplicar el NTU hasta 0.3 con el íìn de incre- 
mentar la efectividad de! mismo y ¥ por ende, aborrar energía. 
^Apoyaría el lector esta propuesta? 

ì US8 E1 radiador de un automóvil es un intercambiador de 
calor de flujo eruzado { UA s = 10 kW/K) en el que se usa aire 
(c p = 1 .00 k.f/kg ■ K) para enfriar el fluido refrigerante del mo- 
tor (c p = 4.00 kJ/kg * K), Ei ventílador del motor hace pasar aire 
a 30°C a través de este radiador, a razón de 10 kg/s, en tanto que 
la bomba del refrigerante del motor hace circular éste a razón de 
5 kg/s. E\ refrigerante entra al radiador a S0°C En estas condi- 
ciones, la efectividad dei radíador es de 0.4. Determine a) la 
temperatura de salida del aire y b) la razón de la transferencia de 
calor entre los dos fluidos. 

11-8‘> En el curso de un experimenio* se prueba un intercam- 
biador de calor de tubos y coraza que se usa para transferir calor 
de un flujo de agua caliente a otro de agua ffía, y se toman las 
sìgnientes mediciones: 



Flujo de agua 

Flujo de agua 


caliente 

fría 

Temperatura de entrada. Q C 

7L5 

19.7 

Temperatura de salida, 

58.2 

27.8 

Gasto volumétrico, L/min 

LG5 

1.55 


Se calcula que el área de transferencia de calor es 0.0200 m 2 . 

a) Calcule la razón de la transferencia de calor hacia el agua 
fria. 

b) Caicule el coeficiente total de transferencia de caior. 

c) Determine si el imercambiador de calor en verdad es adia- 
bático. Si no ìo es, determine la fracción de pérdida de 
calor y calcule la eficiencia de la transferencía de calor 
en este íntercambiador. 

d) Determine los valores de la efectividad y del NTU del in- 
tercambiador. 

Àsimismo, discuta si ìos valores medídos son razonabies. 

11 -90 Entra agua fria (c F = 4 18 kJ/kg ■ °C) a un intercambia- 
dor de ealor de flujo cruzado a 14°C t a razón de 0.35 kg/s, en 
donde se calienta por medio de aire caliente (c ft — 1.0 kJ/kg ■ 
°C) que entra aì intercambiador a 65°C, a razón de 0 + 8 kg/s, y 
saie a 25 °C. Detcrmine la temperatura máxima de salida del 
agua fria y la efectividad de este intercambiadon 

14°C 



ì l -91 Se usa agua de uti lago corno el medio de entriamiento 
en una planla termoeléctrica. Para lograr la condensación de 2.5 
kg/s de vapor de agua que sale de la turbìua, se usa un inter- 
cambiador de tubos y coraza que tìene una coraza y 300 Lubos 
de pared delgada, de 25 mm de diámetro; cada tubo es de dos 
pasos. EI vapor fluye por la coraza, en tanto que el agua de en- 
friamiento lo hace por los tubos. EI vapor entra como vapor sa- 
turado a 60°C y sale cotno líquido saturado. Se cuenta con agua 
de enfríamiento a 20°C, a razón de 200 kg/s + EI coeficiente de 
convección en la superfjcie exterior de los tubos es 8500 W/m 2 
■ K. Determíne à) la temperatura del agua de enfriamiento que 
sale del condensador y b) Ìa longitud requerida del tubo por 
paso. (Use ìas siguientes propiedades promedlo para el agua 
como £^ = 4180 J/kg ■ K T = 8 X 10“ 4 N ■ s /nrr, k = 0.6 W/m 

♦ K, Pr = 6). 

11 -92 Entra aire ( c p = 1 005 J/kg ■ °C) a un intercambiador de 
calor dc flujo cruzado a 20°C a razòn de 3 kg/s, en donde se 
calienta por medio de un flujo de agua caliente ( c p = 4 190 J/kg 

* °C) que entra al intercambiador a 70°C, a razón de 1 kg/s. De- 
termine para ese caso la razón máxima de la transferencia dc 
calor y las temperaturas de salida de los dos fluidos. 

1J -93 Aceite caMeme ( c p = 2 200 J/kg * °C) se va a enfriar por 
medio de agua (c p = 4 180 J/kg * °C) en un intercambiador de 
calor de dos pasos por la coraza y 12 pasos por Jos tubos. 
Éstos son de pared delgada y están hechos de cobre con un diá- 
metro de 1 + 8 cm + La longitud de cada paso de los tubos en el 
íntercanibìador es de 3 m y el coeficiente de transfenencia de ca- 
lor total es de 340 W/m 2 - °C. Por los tubos fluye agua a una ra- 
zón totaJ de 0.1 kg/s y por la coraza tluye el aceìte a razón de 
0.2 kg/s. E1 agua y el aceite entran a las temperaturas de 18°C y 
160 D C, respeetivamcnte . Detemiíne la razón de transferencia de 
calor en el intercambiador y las temperaturas de salida de ías 
corrientes dei agua y del accitc. 

Rewuà$tasi 36,2 kw, 104.6*0. 77,7' C 


Acetle 
160 a C 
0.2 kg/s 

,L 


I’ 


Agua 

18 D C — n _5» 

(u kg/s |jr---— 

" f 12 pasos por los tubos) 

FIBURAP11-93 


11-94 Considere un intercambiador de ealor de tubo doble. 
aceite hacia aceìte, cuya dìsposición del flujo no se conoce. Las 
mediciones de temperatura indican que el aceite frío entra a 
20 Q C y sale a 55 Q C, en tanto que el calknte entra a 80°C y sale 
a 45 °C. ^Piensa el lector que éste es un intercambiador de flujo 
paralelo o a contraflujo? ^Por qué? Suponiendo que los gasios 
de masa de los dos fluidos son idénticos, detemiine la efectivi- 
dad de este intercambiaáon 

114)51 Entra agua caliente a un intercambiador de tubo doble, 
agua hacia aceite, a contraflujo a 220°F y sale a 100°F. E1 acei- 
te enlra a 70°F y sale a I50 D F. Determine cuál de los dos fluidos 
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tiene la razón de capacidades caloríficas más pequena y caleule 
la efeciìvidacl de este mtercambiadon 

11-96 Se usa tm iiUercambiador de lubo doble, pared delga- 
da y lìujo paralelo para caientar un producto químico cuyo ca- 
íor específico es de 1 800 J/kg - °C con agua caliente (c p = 
4 180 J/kg ■ °C). E1 producto químico entTa a 20°C, a razón de 3 
kg/s, en lanto que el agua entra a 110°C t a razón de 2 kg/s. E1 
área supertìcial dc transfereneía de calor del intercainbiador es 
de 7 m 2 y el coeficicnte de transferencia de calor total es de 
l 200 W/nr * °C. Deiermine ias temperaturas de salida dei pro- 
ducio químico y del agua. 


Producto 
químico 
— 8 

20°C 

3 Lg/s A „ ua ca [j enre 

f 110°C 
1 2 kg/s 

FIGLIRA P11 96 


n 


11 -97 FSíM Vuelva a considerar el problema 11 -96, Mediante 
el software EES {o cualquier otro semejante), in- 
vestígue los efectos de Sas temperaturas de entrada del producto 
químico y del agua sobre sus temperaturas de salida. Suponga 
que la temperatura de entrada varía de 10 a C hasta 50°C para el 
producto químíco, y de 80°C hasta 150°C para el agua. Trace ia 
gráfica de la temperatura de salìda de cada fluido en función de 
la temperatura de entrada de ese fluido y discuta los resultados, 

1 ì -9H Se usa im intercambiador de ealor de ITujo cruzado, 
aire a agua, con una efectividad de 0.65 para calentar agua 

= 4180 J/kg - °C) con aire caliente (c p = 1 OiO J/kg ♦ °C), E1 
agua enira en el intercambiador a 20°C t a razón de 4 kg/s t en 
tanio que el aire enlra a l00°C t a razón de 9 kg/s. Si el coefi- 
ciente de transferencia de calor totaC con base en el lado del 
agua t es de 260 W/m 2 * °C, determíne el área superficial de 
transierencia de calor del intercambiador de ese lado. Suponga 
que los dos fluidos no se mezcìan. Respuesta: 52.4 m 

11-99 Agua (c p = 4 180 J/kg ■ °C) entra en el tubo con diáme- 
tro interno de 2.5 cm de un intercambiador de tubo doble y a 
contranujo, a 17 G C, a razón de 1.8 kg/s. E1 agua se caíienta por 
medio de vapor de agua en condensación a 120°C (h fg — 

2 203 kJ/kg) en el casco. Si el coefìciente de transferencìa de ca- 
lor total del íntercambiador es de 700 W/m 2 < a C, detennine la 
longitud requerida del lubo para calentar el agna hasta 80 
aplicando a) eì método de la LMTD y h) el método de la 
e-NTU. 

11 -100 Se vaporiza etanol a 78°C (h fg - 846 kJ/kg) en un in- 
tercambiador de lubo doble y flujo paralelo. a razón de 0.03 
kg/s, por medio de aceite caliente (tv = 2 200 J/kg - °C) que en- 
tra a I20°C. Si el área superficial de transferencía de calor y e! 
coeficiente de transferencia de calor total son de 6.2 nf y 320 
W/m 2 ■ G C, respectivamente, determine ìa temperatura de saiida 
y el gasto de masa del aeeite aplicando a ) el método de la 
LmTD y b) el método de la s-NTU. 


u 

t 

RGURA P1 M00 


Ácéìte 

120°C 


t 

n 


Etanul 

78 a C 
0,03 kg/s 


11-101 Se va a calentar agua {^ = 4180 J/kg ■ °C) por medìo 
de aire calemado [c p = 1010 J/kg - °C) mediante energfa solar. 
en un íntercambiador de tubo doble y a contraflujo. E1 aire en- 
tra en el ìntercambíador a 90°C t a razón de 0.3 kg/s, en tanto 
que el agua entra a 22°C, a razón de 0.1 kg/s. Se díce que el 
coefidente de transferencia de calor total, con base en el lado 
ìnterior del tnbo t es de 80 W/m 2 ■ °C. La longitud del tubo es de 
12 m y el diámetro intemo del mismo de 1.2 cm. Determine las 
temperaturas de salìda del agua y del aire. 

11-102 FSg| Vuelva a considerar el problema 11-10L Me- 
agSÌ diante el software EES (o cualquier otro seme- 
jante), investigue los efectos del gasto de masa del agua y de la 
longítud dcl tubo sobre las temperaturas de salida del agua y del 
aire. Suponga que el gasto de masa varía de 0.05 kg/s hasta 1,0 
kg/s y la longitud del tubo de 5 m hasta 25 m. Trace las grátìcas 
de las temperaturas del agua y del aire como funciones del gas- 
to de masa y de la íongitud del tubo, discuta los resultados. 

11-1031 Se va a usar un Ìntercanibiador de calor de tubo doble 
de pared delgada pai a enfríar aceíte ( c p = 0.525 Btu/lbm ■ °F) t 
desde 300°F hasta 105 £> F, a razón de 5 Ibm/s, por medio de agua 
(c p = L0 Btu/lbm ■ °F) que entra a 7Q°F, a razón de 3 lbrn/s. E1 
diámetro del tubo es de 5 in y su longitud de 200 ft. Determine 
el coeficiente de transfercncia de caloi' total de este intercambia- 
dor aplicando a) eí método de la LMTD y b) el método de ìa 
e-NTU. 


11 -104 Agua fría (c p = 4 180 J/kg ■ °C) que se dirige a una re- 
gadera entra en un intercambiador de tnbo doble, de pared del- 
gada y a contraflujo a 15°^, a razon de 0.25 kg/s, y se caliema 
hasta 45°C por medio de agua caliente (c p = 4 190 J/kg - °C) 
que entra a 100°C a razón de 3 kg/s. Si el coeficiente de trans- 
ferencia de calor total es de 950 W/m 2 ■ °C, determíne la razón 
de la transferencia de calor y el área superficial de transfe- 
rencia dd íntercambiador aplicando el método de la e-NTU. 

Respuestas: 3L35 kW t 0.482 m : 


Agua 


caliente 


100 U C 
3 kg/s 


d 


I 


45 °C 


FIGURAP11 104 


Agua frfa 
15*C , 
0.25 kg/s I 

=Q 

. i 


B — 
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11-105 Vuelva a considerar el probiema 11-104. Me- 

IfeSÌ diante el software EES (o cualquier otro seme- 
jante) T investigue los efectos de la temperatura de entrada del 
agua caliente y del coeficientc dc transferencia de calor sobre la 
razón de la tmnsferencia de cafor y el área superficial. Suponga 
quc la temperatnm de entrada varía de 60°C hasta 120°C y el 
coefieieme de transferencia de calor Lotal de 750 W/m 2 ■ D C has- 
ta l 250 W/nr * °C. Trace las gráficas de ìa razón de la transfe- 
rcncia de calor y dd área supcrficial como funciones de la 
temperatura de entrada y cìel coeficiente de transferencia de ca- 
lon discuta los resuìlados. 

ì 1-106 Se va a calcntar glicerina (c p = 2 400 J/kg ■ °C) a 20 Q C 
y a razón de 0.3 kg/s T por medio de etilenglicol (c r — 2 500 J/kg 
■ °C) a 60 C, C y con cl mismo gasto de masa, en un intercambia- 
dor de calor de tubo doble, pared delgada y flujo paralelo. Si el 
coeficiente de iransferencia de calor tota) es de 380 W/m 2 ■ °C y 
el área superficial de esta transferencia es de 53 m 2 , determine 
a) la mzón de la Iransferencia de calor y b) las temperaturas de 
salida de la glicerina y del etilenglicoL 

11 -107 U n i n tercn m bi ador de fl uj o ciu zado consta de 40 tubos 
de pared delgada de I cm de diámetro ubicados en un dueio con 
sección transversal de 1 m X ] m. No se tienen aletas sujetas a 
los tubos Entra agua fría ( c p — 4 180 J/kg - °C) a los tubos a 
18°C con una velocidad promedio t!e 3 m/s, en tanto que al ca- 
nal entra aire caliente (c r = 1010 J/kg ■ °C) a Ì30 C C y 105 kPa, 
a una veloeidad promedio de 12 m/s. Si el coefìciente de trans- 
ferencia de calor total es de 130 W/m 2 ■ °C, determíne las tem- 
peraturas de salida de los dos ríuidos y ìa razón de la trans- 
ferencia de calor 



FIGURA P11 -107 


11-108 Se usa un intercambiador de calor de casco y tu- 

bos con dos pasos por e! casco y ocho pasos por 
los tubos para calentar alcohol etílico (c p — 2 670 J/kg + °C) en 
los tubos, de 25°C hasta 70°C T a razón de 2.1 kg/s. E1 calenia- 
miento se va a realizar por medio de agua (c p = 4 190 J/kg ♦ °C) 
que entra en el easco a 95 Ù C y sale a 60°C. Si el coeficiente de 
transferencia dc calor total es de 800 W/m 2 ♦ °C T determine el 
árca superficial de transferencia del imercambiador, aplicando 
a) el método de la LMTD y b) el método de la e-NTU. ffes- 
puestá a)i 1L4 nL 

í !-109 Se va a condensar vapor de agua del lado de la eoraza 
de un condensador dc un paso por la coraza y ocho pasos por los 
tubos, con 50 tubos eu cada paso, a 30°C (h ff , — 2430 kJ/kg). En 
ìos tubos entra agua de enfriamicnto (c p — 4 180 J/kg ♦ °C) a 
15°C a razón de I 800 kg/h. Los tubos son de pared delgada y 
tienen un diámetro de L5 em y una longitud de 2 m por paso. Si 


el coeficiente de transferencia de calor total es de 3 000 W/nr ■ 
Q C, determinc a ) la razón de la transferencia de calor y b) la 
razón de la condensación del vapor. 



u-n« ^ Vuelva a considerar el problema I L109 + Me- 
fcgSI diante el software EES (o cualquier otro seme- 
jante) T investigue los efectos de la temperatura del vapor de 
agua en condensación y de los diámetros de los tubos sobre las 
razones dc la transferencìa de calor y de condensación de ese 
vapor. Suponga que la tempcratura del vapor de agua varía de 
20°C hasta 70°C y el diámetro de los tubos de 1.0 cm hasta 2.0 
cm. Trace las gráficas de la razón de la transferencia de calor y 
de la de condensación como funciones de la lemperatura del va- 
por de agua y del diámetro de los tubos, discuta los resultados. 

11-111 A gua fría (c p = 4 180 J/kg ■ °C) entra en los tubos de 
un intercambiador de calor con dos pasos por d casco y 23 pa- 
sos por los tubos, a 14°C y a razón de 3 kg/s T en tanlo quc acei- 
te caliente (c p — 2 200 J/kg * C C) entra en el casco a 200°C con 
el mísmo gasto de masa. E1 coeficiertte de transferencia de calor 
total con base en ia superficie exterior dd tubo, es de 300 W/m 2 
♦ °C y el área superficial de transferencia en ese )ado es de 20 
m 2 . Determine la razón de la transferencta de calor, aplicando a) 
el método de la LMTD y b) el método de la e-NTU. 


Selección de los ìmercamhiadores de calor 

II-U2C Se debe sdeccionar un Intercambìador de calor para 
enfriar un producto quimico ííquido, a una razón específica, has- 
la una temperatura dada. Explique los pasos que intervienen en 
ef proceso de selección. 

11-113C Se tìenen dos intercambiadores de calor que pueden 
satisfacer ías necesidades de transferencia de calor de una insta- 
lacidn. Uno es más pequeíio v más economico pero requiere una 
bomba mas grande, en tanto que el otro es más graude y más 
costoso pero Lienc una caída de presión menor y, por consL 
guiente, requiere una bomba más pequena. Los dos intercam- 
bìadores tiencn la misma esperanza de vida y cumplen con 
Lodos los dcmás requisìtos. Explique cuál intercambiador eiegi- 
ría y con quc condiciones. 

I L U4U Se tienen dos ÌmercambÌadores de calor que pneden 
satísfacer las necesidades de transferencía de caíor de una insta- 
lación. Los dos tienen las mismas necesidades dc potcncia de 
bombeo, la misma vida util y cstan etiquctados con el mismo 
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precio: pero uno de ellos es más pesado y de tamano más gran- 
de. ^Con qué condiciones elegiría el más pequeno? 

11-115 Se va a enfriar aceite ( c p = 2 200 J/kg • °C) con un in- 
tercambiador, a razón de 13 kg/s, de 120°C hasta 50°C, por me- 
dio de aire. Determine la capacidad nominal de transferencia de 
calor del intercambiador y proponga un tipo adecuado. 

11-116 Para un proceso se debe seleccionar un calentador de 
tubos y coraza para que caliente agua (c^ = 4 190 J/kg • °C) 
de 20°C hasta 90°C por mcdio de vapor de agua que fluye del 
lado de la coraza. La carga de transferencia de calor del calen- 
tador es de 600 kW. Si el diámetro interior de los tubos es de 1 
citi y la velocidad del agua no debe ser mayor a 3 m/s, determi- 
ne cuántos tubos es necesario usar en el intercambiador. 



Vuclva a considerar el problema 11-116. Me- 
diante el software EES (o cualquier otro seme- 
jante), trace la gráfica del número de pasos en los tubos como 
función de la velocidad del agua, a medida que ésta varía de 

I m/s hasta 8 m/s, y discuta los resultados. 

II • 11S E1 condensador de una planta generadora grande debe 
eliminar 500 MW de calor de un vapor en condensación a 30°C 
(hj s = 2431 kJ/kg). E1 enfriamiento se va a Uevar a cabo por 
medio de agua (c p = 4 180 J/kg • °C) de un río cercano. la cual 
enlra en los lubos a 18°C y sale a 26°C. Los tubos del intercam- 
biador tienen un diámetro intemo de 2 cm y el coefieiente de 
transferencia de calor total es de 3 500 W/nr • °C. Determine la 
longitud total requerida para los tubos en el condensador. ^,Qué 
tipo de de mtercambiador de calor es adecuado para esta tarea? 

Respuesta! 312.3 Kni 

11 • 119 Repita el problema 11-118 para una carga de transfe- 
rencia de calor de 50 MW. 

Problernas de repaso 

11-120 E1 gaslo de masa, el calor específico y la temperatura 
de entrada del flujo del tubo interior en un intercambiador de 
calor de tubo doble y de flujos en paralelo son 2700 kg/h, 2.0 
kJ/kg • K y 120 °C, respectivamente. E1 gasto de masa, el calor 
especffico y la temperatura de entrada del otro flujo son l 800 
kg/h, 4.2 kJ/kg • K y 20 °C, respectivamente. E1 área de trans- 
ferencia dc calor y el coefìciente total de transferencia de calor 
son 0.50 m 2 y 2.0 kW/m 2 • K, respectivamente. Encuentre las 
tcmperaturas dc salida de los dos flujos en caso de operación 
estacionaria, aplicando a) el método de la LMTD y h) el método 
dc efcctividad-NTU. 


11-121 Se usa un intercambiador de calor de tubos y coraza 
para enfriar 47 kg/s de un flujo que se forma en un proceso in- 
dustrial y que fluye por los tubos, desde 160°C hasta 100°C. 
Este intercambiador tiene un total de 100 tubos idénticos, de 2.5 
cm de diámetro interior y espesor de pared despreciable. Las 
propiedades promedio del flujo de este proceso induslrial son p 
= 950 kg/m 3 , k = 0.5 W/m • K, c p = 3.5 kJ/kg • K y p. = 2.0 
mPa • s. E1 medio refrigerante es agua ( c p = 4.18 kJ/kg • K) con 
un gasto de 66 kg/s y una temperatura de entrada de 10°C. lo 
cual da Iugar a un coeficiente promedio de transferencia de 
calor del lado de la coraza de 4.0 kW/m 2 • K. Calcule la longi- 
tud de los tubos si el intercambiador es de a) un paso por la 
coraza y un paso por los tubos y b) un paso por la coraza y cua- 
tro pasos por los tubos. 

11-122 Se usa un intercambiador de calor de dos pasos por la 
coraza y cuatro pasos por los tubos para calentar un flujo de 
hidrocarbono (c r = 2.0 kJ/kg • K) de manera continua, desde 
20°C hasta 50°C. Un flujo de agua entra por el lado del casco a 
80°C y sale a 40°C. Se tienen 160 tubos de pared delgada, cada 
uno con un diámetro de 2.0 cm y una longitud de 1.5 m. Los co- 
eficientes de transferencia de calor del lado del tubo y del lado 
dc la coraza son 1.6 y 2.5 kW/m 2 • K, respectivamente. a) Calcu- 
le la razón de la transferencia de caíor y los gastos de masa de 
los flujos de agua y de hidrocarbono. b) Con el tiempo de uso, 
se encuentra que la temperatura de salida del flujo de hidrocar- 
bono decrece en 5°C debido al depósito dc sólidos sobre la su- 
perficie del tubo. Estime la magnitud del factor de incrustación. 

11-123 Se enfría agua caliente desde 60°C hasta 36°C al fluir 
por el tubo de un intercambiador de calor de un paso por la 
coraza y de dos pasos por el tubo. E1 flujo refrigerante también 
es un flujo de agua, para el cual las temperaturas de entrada y de 
salida son 7°C y 31°C, respectivamente. E1 coeficiente total de 
transferencia de calor y el área de transferencia de este último 
son 950 W/m 2 • K y 15 m 2 , respectivamente. Calcule los gastos 
de masa de los flujos de agua caliente y fría en caso de ope- 
ración estacionaria. 

11-124 Se va a enfriar aceite caliente en un intercambiador de 
calor de tubos y coraza de pasos múltiples por medio de agua. 
EI aceite fluye por la coraza, con un coeficiente de transferencia 
de calor de h ít = 35 W/m 2 • °C, y el agua fluye por el tubo con una 
velocidad promedio de 3 m/s. E1 tubo está hecho de lalón (k = 
110 W/m • °C) con diámetros interno y extemo de 1.3 cm y 1.5 
cm, respectivamente. Usando las propiedades del agua a 25°C, 
determine el coeficiente de transferencia de calor total de este 
intercambiador, con base en la superficie interior. 

11-125 Repila el problema 11-124 suponiendo un factorde in- 
crustación R t n = 0.0004 m : • 5 C/W sobre la supcrficie exterior 
del tubo. 

11-126 Agua fría (c p = 4 180 J/kg • °C) enlra en los tubos de 
un intercambiador de calor con dos pasos por la coraza y 20 pa- 
sos por los tubos. a 20°C y a razón de 3 kg/s, en tanto que acei- 
te caliente ( c p = 2 200 J/kg • °C) entra en la coraza a 130°C, con 
el mismo gasto de masa. y sale a 60°C. Si el coeficiente de 
transferencia de calor total, con base en la superficie exterior del 
tubo, es de 220 W/m 2 • °C, determine a) la razón de la transfe- 
rencia de calor y b) cl área superficial de esa transforencia en el 
lado exterior del tubo. 

Respuestas: a ) 462 kW, b) 39.8 
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Aceite caliente 
I30°C 
3 kg/s 

l^i- 


Agua fría 

20°C — __ . 

3 kg/s ll l " - — - 

' (20 pasos por los tubos) 

60°C 

FIGURA P11-126 

1 1 - 1271 Se va a calentar agua ( c p = 1.0 Btu/lbm • °F) por me- 
dio de aire (c p = 0.24 Btu/lbm • °F), calentado con energía solar, 
en un intercambiador de calor de tubo doble y a contraflujo. E1 
aire entra en el intercambiador a 190°F, a razón de 0.7 lbm/s, y 
sale a 135°F. E1 agua entra a 70°F. a razón de 0*35 lbm/s. 
Se dice que el coefíciente de transferencia de calor total, con base 
en el lado interior del tubo, es de 20 Btu/li • ft 2 • °F. Determine la 
longitud requerida del tubo para un diánietro intemo de 0.5 in. 

11-128 Si se toma el límite como A T 2 —> A T ]9 demuestre que 
cuando Ar, = A T 2 para un intercambiador de calor, la relación 
de la Ar m , se reduce a A7 nll = A7, = A7 : . 

11-129 Se disena el condensador del acondicionador del aire 
de un cuarto para que rechace calor a razón de 15 000 kJ/h del 
refrigerante-134a, a medida que éste se condensa a una tem- 
peratura de 40°C. De uno a otro lado del condensador con ale- 
tas fluye aire (c p = 1 005 J/kg • °C), que entra a 25°C y sale a 
35°C. Si el coefíciente de transferencia de calor total, con base 
en el iado del refrigerante, es de 150 W/m 2 • °C, determine el 
area de transferencia del lado del refrigerante. 

Respuesta: 3.05 m 2 



R-134a 
40°C 



11-130 Se va a precalentar aire (c p = 1 005 J/kg • °C) por me- 
dio de gases de escape, en un intercambiador de calor de flujo 
cruzado, antes de que entre en la caldera. E1 aire entra en el inter- 
cambiador a 95 kPa y 20°C, a razón dc 0.4 m 3 /s. Los gases de 
combustión (c p = 1 100 J/kg • °C) entran a 180°C a razón 
de 0.65 kg/s, y salen a 95°C. El producto del coeficiente de 
transferencia de calor total y del área superfícial de esta transfe- 
rencia es UA S = 1620 W/°C. Suponiendo que el flujo de los dos 
íluidos es no mezclado, determine la razón de la transferencia 
de calor. 


11-131 En una planta química se calienta cierto producto quí- 
mico por medio de agua caliente suministrada por una caldera 
en la que se quema gas natural. E1 agua caliente (c p = 4 180 
J/kg • °C) entonces se descarga a 60°C, a razón de 8 kg/min. La 
planta opera 8 h al día, 5 días a la semana, 52 semanas al ano. 
La caldera tiene una efíciencia de 78% y el costo del gas natu- 
ral es de 1.00 dólar por therm (1 therm = 105 500 kJ). La tem- 
peratnra promedio del agua fría que entra en la caldera en todo 
el ano es de 14°C. Con el fin de ahorrar energía, se propone ins- 
talar un intercambiador de calor de agua hacia agua para preca- 
lentar el agua fría que entra por medio del agua caliente 
drenada. Si se supone que el intercambiador recuperará 72% del 
calor disponible en el agua caliente, determine la capacidad no- 
minal de transferencia de calor del intercambiador que se nece- 
sita comprar y sugiera un tipo adecuado. Asimismo, determine 
la cantidad de gas, y como consecuencia dc dinero que ahorrará 
este intercambiador a la companía por ano. 

11-132 Se usa un intercambiador de calor de tubos y coraza 
con un paso por la coraza y 14 pasos por los tubos para calentar 
agua en los tubos con vapor de agua geotérmico en condensa- 
ción a 120°C (h/ g = 2 203 kJ/kg) en el lado de la coraza. Los tu- 
bos son de pared delgada y tienen un diámetro de 2.4 cm y una 
longitud de 3.2 m por paso. E1 agua (^ = 4180 J/kg • °C) entra 
en los tubos a 22°C, a razón de 3.9 kg/s. Si Ia diferencia de tem- 
peratura entre los dos fluidos a la salida es de 46°C, determine 
a) la razón de la transferencia de calor, b) la razón de la conden- 
sación del vapor de agua y c) el coeficiente de transferencia de 
calor total. 


Vapor de agua 



11 -133 Se va a usar agua geotérmica (c p = 4 250 J/kg • °C) a 
75°C para calentar agua fresca (c p = 4 180 J/kg • °C), a 17°C 
a razón de 1.2 kg/s, en un intercambiador de tubo doble a con- 
traflujo. E1 área superfícial de transferencia de calor es de 
25 m 2 , el coeficiente de transferencia de calor total es de 480 
W/m 2 • °C y el gasto de masa del agua geotérmica es mayor que 
el dcl agua dulce. Si se desea que la efectividad del intercambia- 
dor sea 0.823, determine el gasto de masa del agua geotéimica 
y las temperaturas de salida de los dos fluidos. 

11-134 Se va a calentar aire desde 18°C (c p = 1 006 J/kg • °C) 
hasta 70°C, por medio de aceite caliente a 80°C (c p = 2 150 
J/kg • °C), en un intercambiador de calor de fíujo cruzado con el 
fíujo de aire mezclado y el fíujo de aceite no mezclado. El pro- 
ducto de la superficie de transferencia de calor y del coefíciente 
total de transfercncia de caior es 750 W/°C; asimismo, el gasto 
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rìe masa del aire es el doble del gasto de masa del aceite. Dcter- 
míne íí) la efeclividad del intercambiadon b) cl gasto de masa 
del aire y r) la razón dc la Lrimsferencia de calor. 

11-135 Considere un íntercambiador de calor agua bacia agua 
y a contrailujo con las especìficaciones que se dan enseguida. 
Eì agua caliente enti a a 95 P C y la iria a 20°C. La temperatura de 
salida del agua caliente es I5 q C mayor que la del agua fría y el 
gasto de masa de ìa calìente es 50% mayor que el de la fría, B1 
producto del área superftcial de transfereucia de calor por cl 
coeficiente de transferencia de calor total es de 1400 W/m 2 ■ °C. 
Sí toma cl calor específico tanto del agua calicnte como el de Ìa 
fría como t = 4 180 J/kg - °C, dctermine a) la temperatura de 
saltda dd agua fría, lu efectividad del iniercambiador, c) e! 
gasto de masa dd agua fría y d) fa razón de la transfereucia de 
calor. 

Agua fría 
20*C I 

Agua _ _ H 

Cúlietiie 1 —; _ 


95°C j--—-—- 1 

I 

FIGURA P11-135 

11-1 3íj Se usa un ì ntereambiador dc calor con dos pasos por el 
casco y cuatro pasos por los tubos para enfriar aceite (c f) = 2.0 
kJ/kg ■ K), tlesde J25 D C íiasta 55 a C. El medio refrígerante es 
agtia que entra por eì lado del casco a 25°C y sde a 46°C. EI 
coefkieme total de iransferencia de calor es 900 W/m 2 ■ K, Para 
un gasto de aeeìte de 10 kg/s, calcule el gasto de agua de enfría- 
mienio y ei área de transferencia de calor t 

11-132 Se calienta una solución de polfmero (c^ = 2.0 kJ/kg * 
K), a 20 C 'C y 03 kg/s, por medío de etilenglícol ( c p - 2.5 kJ/kg 
- K) a 60 P C. en un iutercambiador de calor de tubo doble de 
pared delgada y de flujos paralelos, La diferencia de tempera- 
turaentre los dos fluidos de salida es de I5°C. El coeficiente to- 
tal de transferencìà de calor es 240 W/m 2 ■ K y el área de 
transferencia es de 0.8 m\ Calcule a) la razón de la transferen- 
cìa de calon h) la temperatura de salida de la solución de 
polímero y c) el gasto de masa del etilenglìcof 

11-138 En eJ eurso de un experímento. se prueba un irner- 
cambiador de calor de placas que se usa para transferir calor 
desde un flujo de agua calìente hacia unu de agua fría, y se 
toman las mediciones stguientes: 


Flujo de agua Flujo de agua 


caliente 

fría 

Temperaturu de entrada, a C 

38.9 

14,3 

Temperatura de salìda, D C 

27.0 

19.8 

Gasto volumctricu, L/min 

2.5 

4,5 


Se calcula que el área de transferencia de caíor es O.0400m\ 
ìí) Caícule ìa razón de la transferencia de calor liacia eì agua 
fría. 


M Calcule el coeficiente total de transferencia de calon 
r) DeLermine si el intercambìador de calor en verdad es adia- 
bático. Si no lo es t determiné la fraccion de pérdìda de 
calor y calcule la efieiencia de ia transferencia de calor 
en este intercambiador. 

d) Detemiine los valores de la efectividad y deì NTU dcl in- 
tercambiador. 

Ásimismo, discuta si los valores medidos son razonables, 

Problemas de examen de fundamentos de ingeniería (FI) 

11 -1 I4 > En el radiador de un automóvif por medio de aire anv 
biente se va a cnfrìar agua caliente provcnicnte del motor. Los 
lubos de aluminio en íos cuales cl agua fluye tienen un diámetro 
de 4 cm y espesor despreciable. Se íìjan aleias a la superficie ex- 
lerior de los tubos para aumentar la superficie dc transferencia 
de caldr en el lado deJ aire, Los coeficientes de transferencia dc 
calor en las superficies inteńor y exterior son 2000 y 150 W/m 2 
■ °C, respectìvamente. Si e! área superficial efectiva en d lado 
con aletas es diez veces el área de !a superficie imcrior. el coe- 
ficientc total de transferencia de calor, basado en el área de la 
superficie interior, es 

a) i 50 W/m 2 ■ °C h) 857 W/m 2 ■ °C 

c) ! 075 W/m 2 *C d) 2 000 W/m 2 ■ °C 

e) 2 150 W/m 2 * °C 

11*140 Se usa un jntercambiador de calor de tubo doble para 
calentar agua de la Ilave con salmuera geotérmica cafiente. La 
salmuera geotérmica (c p = 4.25 kJ/kg ■ *C) entra a! tubo a 95°C, 
a razon dc 2.8 kg/s, y sale a 60°C. È1 Ìntercambíador de calor no 
está bien aisJado y se estima que se pierde 5% del caìor liberado 
por el fluido caliente. Si se calcula que la resistencia térmica to- 
lal del intercambiador es 0.12°C/kW, ìa diferencia de tempera- 
tura entre eì fluido caliente y d frío es 

a) 32 S°C b) 35.0°C è)45.0°C 

d) 47.5°C e) 50 + 0°C 

11141 Considere un inLercambìador de calor de tubo doblc 
con un diámetro dctubode lOcmy espesor despreciable. Sc 
calculó que Ja resístencia térmica total del intercambiador, en el 
momento de su construcción, era 0.025 °C/W t Después de un 
uso prolongado, se presenta íncrustación tanto en la superficie 
interior como en ìa exterior con los factores de íncrustación de 
0.00045 m 2 - °C/W y 0.00015 m 2 ■ °C/W. respectivameme. EI 
porcentaje de disminución de la razón de Ja transferencia de 
eaJor en este intercambiador. debido a la incnmación, es 

a) 2.3% b) 6.8% c) 74% 

d) 1.6% M8,5% 

11-142 Se va a condensar vapor de agua saturado a 40 °C a 
medida que fiuye por los tubos de un condensador enfriado me- 
díante aire, a razón de 0.2 kg/s. E1 condensado salc de Jos tubos 
como Iíquido saturado a 40°C La razón de la mmsfcrencia de 
calor hacia eì aire es 

a) 34 kJ/s b) 268 Ute c ) 453 kJ/s 

d) 481 kJ/s c) 515 kJ/s 

114 43 Se u sa u n i n tereamb i ador de calor para c on de n sar t p or 
medÌG de agua fría de un lago cercano. vapor de agua que sale 
de la turbina de una planta termoeléctrica. EI agua fría (c f> = 
4 t 18 kJ/kg ■ °C) entra al condensador a 16°C, a ruzón de 20 
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kg/s, y sale a 25°C, en tanto que el vapor de agua se condensa a 
45°C. EI condensador no está aislado y se estima que, de éste, 
se pierde calor a razón de 8 kW hacia el aire circundante. La 
razón a la cua! se condensa el vapor de agua es 

à) 0.282 kg/s b) 0.290 kg/s c) 0.305 kg/s 

d) 0.314 kg/s e) 0.318 kg/s 

11 144 Se usa un intercambiador de calor a contraflujo para 
enfriar aceitc ( c p = 2.20 kJ/kg • °C), desde 110°C hasta 85°C, a 
razón de 0.75 kg/s, por medio de agua fria (c p = 4.18 kJ/kg • 
°C) quc entra al intercambiador a 20°C, a razón de 0.6 kg/s. Si 
el coeficiente total de transferencia de calor es 800 W/m 2 • °C, 
el área de transferencia de calor en el intercambiador es 

a) 0.745 m 2 b) 0.760 m 2 c) 0.775 m 2 

d) 0.790 m 2 e) 0.805 m 2 

11-145 En un intercambiador de calor de flujos paralelos que 
transfiere el calor del líquido a líquido, las temperaturas de en- 
trada y salida del fluido caliente son 150°C y 90°C, en tanto que 
las del Huido frío son 30°C y 70°C, respectivamente. Para el 
mismo coefìciente total de transferencia de calor, el porcentaje 
de disminución en el área superficial del intercambiador, si se 
usa la disposición a contraflujo, es 

a) 3.9% b) 9.7% c) 14.5% 

d) 19.7% e) 24.6% 

11-146 Se usa un intercambiador de calor para calentar agua 
fría que entra a 8°C, a razón de 1.2 kg/s, por medio de aire 
caliente que entra a 90°C, a razón de 2.5 kg/s. La razón más alta 
de transferencia de calor en el intercambiador es 
a) 205kW b)A\ \ kW c)311kW 

d) 114 kW e) 78 kW 

11-147 Entra agua fría (c p = 4.18 kJ/kg • °C) a un intercam- 
biador de calor, a 15°C y a razón de 0.5 kg/s; ahí se calienta por 
medio de aire caliente (c p = 1.0 kJ/kg • °C) que entra al inter- 
cambiador a 50°C, a razón de 1.8 kg/s. La razón máxima posi- 
ble de transferencia de calor en este intercambiador es 

a) 51.1 kW b) 63.0 kW c) 66.8 kW 

d) 73.2 kW e) 80.0 kW 

1I-14X Entra agua fría (c p = 4.18 kJ/kg • °C) a un intercam- 
biador de calor a contraflujo, a 10°C y a razón de 0.35 kg/s, en 
donde se calienta por medio de aire caliente (c p = 1.0 kJ/kg • 
°C) que entra al intercambiador a 50°C, a razón de 1.9 kg/s, y 
sale a 25°C. La efectividad de este intercambiador es 

a) 0.50 b) 0.63 c) 0.72 rf)0.81 e) 0.89 

11-149 Se va a enfriar aceite caliente (c p = 2.1 kJ/kg • °C), a 
110°C y a razón de 8 kg/s, en un intercambiador de calor, por 
medio de agua fría (c p = 4.18 kJ/kg • °C) que entra a 10°C y a 
razón de 2 kg/s. La temperatura más baja a la cual se puede en- 
friar el aceite en este intercambiador es 

a) 10.0°C b) 33.5°C c)46.1°C 

d) 60.2°C e) 71.4°C 

11-150 Entra agua fría (c p = 4.18 kJ/kg • °C) a un intcrcam- 
biador de calor a contraflujo, a 18°C y a razón de 0.7 kg/s; ahí 
se calienta por medio de aire caliente (c p = 1.0 kJ/kg • °C) que 
entra al intercambiador a 50°C, a razón de 1.6 kg/s, y sale a 
25°C. La temperatura de salida máxima posible del agua fría es 

a) 25.0°C b) 32.0°C c) 35.5°C 

d) 39.7°C e) 50.0°C 


11-151 Se va a condensar vapor de agua en el lado del casco 
de un condensador de dos pasos por el casco y ocho pasos por 
los tubos, con 20 tubos en cada paso. Entra agua de enfria- 
miento a los tubos a razón de 2 kg/s. Si el área de transferencia 
de calor es de 14 m 2 y el coefìeiente total dc transferencia de 
calor es 1 800 W/m 2 • °C, la efectividad de este condensador es 

a) 0.70 b) 0.80 c) 0.90 d) 0.95 e) 1.0 

11-152 Se hierve agua a 150°C en una caldera, por medio de 
gases de combustión calientes (c p = 1.05 kJ/kg • °C) que entran 
a ésta a 400 Ù C. a razón de 0.4 kg/s, y salen a 200°C. E1 área su- 
perfícial del intercambiador de calor es de 0.64 m 2 . El coefí- 
ciente total de transferencia dc calor de este intercambiador es 

a) 940 W/m 2 • °C b) 1 056 W/m 2 • °C 

c) 1145 W/m 2 • °C d) 1 230 W/m 2 • °C 

e) l 393 W/m 2 • °C 

11-153 En un inlercambiador de calor que transfiere el calor 
del agua al agua. de flujos paralelos, el agua caliente entra a 
75°C, a razón de 1.2 kg/s, y el agua fría entra a 20°C. a razón de 
0.9 kg/s. E1 coeficiente total de transferencia de calor y el área 
superficial para este intercambiador son 750 W/m 2 • °C y 6.4 
m 2 , respectivamente. E1 calor específico tanto para el fluido 
caliente como para el frío se puede tomar como 4.18 kJ/kg • °C. 
Para el mismo coeficiente total de transferencia de calor y la 
misma área de transferencia de calor, el aumento cn la efectivi- 
dad de este intercambiador. si se usa la disposición a con- 
traflujo, es 

á) 0.09 /7)0.11 c) 0.14 d) 0.17 e)0.\9 

11-154 En un intercambiador de calor dc flujos paralelos, se 
calcula que el NTU es 2.5. La efectividad más baja posible para 
este intercambiador es 

a) 10% /7)27% c) 41% d) 50% e)92% 

11-155 En un intercambiador de ealor que transfíere el calor 
del aire al aire, de fiujos paralelos, entran aire caliente (c p = 1.05 
kJ/kg • °C) a 400°C, a razón de 0.06 kg/s, y aire frío (c p = 

1.0 kJ/kg • °C) a 25°C. E1 coeficiente total de transferencia de 
calor y el área superficial para este intercambiador son 500 
W/m 2 • °C y 0.12 m 2 , respectivamente. La razón más baja de 
transferencia de calor en este intercambiador es 

a) 3.8 kW b) 7.9 kW c) 10.1 kW 

d) 14.5 kW e) 23.6 kW 

11-156 Se va a condensar vapor de agua, a 30°C, en el lado 
del casco de un condensador de un paso por el casco y cuatro 
pasos por los tubos, con 30 tubos en cada paso. Entra agua de 
enfriamiento (c p = 4.18 kJ/kg • °C) a los tubos a 12°C y a razón 

de 2 kg/s. Si el área de transferencia de calor es de 14 m 2 y el 

coeficiente total de transferencia de calor es 1 800 W/m 2 • °C. la 
razón de la transferencia de calor en este condensador es 

a) 112 kW b) 94 kW c)166kW 

d) 151 kW e) 143 kW 

11-157 Se usa un condensador enfriado por airc para conden- 
sar isobutano en una planta geotérmica binaria. E1 isobutano se 
condensa a 85°C por medio de aire (c p = 1.0 kJ/kg • °C) que en- 
tra a 22°C, a razón de 18 kg/s. El coeficiente total de transfe- 
rencia de calor y el área dc transferencia de calor para este 
intercambiador son 2.4 kW/m 2 • °C y 1.25 m 2 , respectivamente. 
La teraperatura de salida del aire es 


http://gratislibrospdf.com/ 



_ 6TO _ 

TRANSFERENCIA DE CALQR Y MASA 


a) 45.4°C b) 40.9°C c)37.5°C 

d) 34.2°C é) 3I.7°C 

11-158 Un dispositivo de suministro de aire que se usa para 
controlar los parámetros del confort luimano en edificios 
grandes es un intercambiador grande de calor de flujos no mez- 
clados. En una aplicación de ese tipo, agua de enfriamiento (c p 
= 4.2 kJ/kg • K) entra a un dispositivo de suministro de aire a 
5°C y sale a 12°C, con un gasto de l 000 kg/h. Esta agua a baja 
temperatura enfría 5 000 kg/h de aire (c p = 1.0 kJ/kg • K), el 
cual entra al dispositivo de suministro a 25°C. Si la disposición 
de llujos en el intercambiador es a contraflujo y las condiciones 
del flujo de agua penuanecen ftjas, la temperatura mínima del 
aire a la salida es 

a) 5°C b) 12°C c) 19°C d) 22°C e) 25°C 

11-159 Un dispositivo de suministro de aire que se usa para 
controlar los parámetros del confort humano en edificios 
grandes es un intercambiador grande de calor de flujos no mez- 
clados. En una aplicación de ese tipo, agua de enfriamiento ( c p 
= 4.2 kJ/kg • K) entra a un dispositivo de suministro de aire a 
5 C C y sale a 12°C. con un gasto de 1 000 kg/h. Esta agua a baja 
temperatura enfría aire (c ft = 1.0 kJ/kg • K) desde 25°C hasta 
15°C. La razón de la transferencia de calor entre los dos tlujos 
es 

a) 8.2 kW b) 23.7 kW c) 33.8 kW 

d) 44.8 kW e) 52.8 kW 

11 -160 E1 radiador de un automóvil es un intercambiador de 
ealor de flujo cruzado (UA S = 10 kW/K) en el que se usa aire 
(c p = 1.00 kJ/kg • K) para enfriar el fluido refrigerante del mo- 
tor (c p = 4.00 kJ/kg • K). E1 ventilador del motor hace pasar tiire 
a 30°C a través de este radiador, a raz.ón de 10 kg/s, en tanto que 
la bomba del refrigerante del motor hace circular éste a razón de 
5 kg/s. El refrigerante entra a este radiador a 80°C. En estas 
condiciones, ^cuál es el número de unidades de transferencia 
(NTU) del radiador? 

a) 1 b) 2 c) 3 d) 4 e) 5 

Problemas de diseńo y eosayo 

ll-lftl Escriba un programa interactivo para computadora 
que dé la efectividad de un intercambiador de calor y la tempe- 
ratura dc salida tanto del Huido caliente como del frio cuando se 
especifica la naturalcza de ambos fluidos, las temperaturas de 
entrada, los gastos de masa, el área superficial de transferencia 
de calor, el coeficiente de transferencia de calor total y el tipo de 
intcrcambiador. E1 programa debe permitir al usuario sclcccio- 
nar entre los fluidos agua, aceite de motor, glicerina, alcohol etí- 
Itco y amoniaco. Suponga calorcs especííìcos constantes más o 
menos a la temperatura ambiente. 

11 t<»2 Fluye agua por la cabeza de una regadera de manera 
estacionaria, a razón de 8 kg/min. E1 agua se calienta en un ca- 
lentador eléclrico de 15°C a 45°C. En un intento para conservar 
energía. se propone pasar el agua caliente drenada, a una tempe- 
ratura de 38°C, por un intercambiador de calor para calentar el 
agua fría entrante. Disehe un intercambiador que sea adecuado 
para la tarea y discuta los aliorros potenciales de energía y de di- 
nero para el área en donde vive. 

11 • ll>3 Abra el compartimiento del motor de su automóvil y 
busque los intercambiadores de calor. ^Cuántos tiene? <*,De qué 


tipo son ? ^Por qué piensa el leclor que se seleccionan esos tipos 
específicos? Si el lector volviera a disenar el automóvii, ^usaría 
tipos diferentes? Explique. 

11 - Ib4 Escriba un ensayo sobre los tipos estático y dinámico 
de intercambiadores regenerativos de calor y reúna información 
acerca de los fabricantes de esos intercambiadores. Elija unos 
cuantos modelos de diferentes fabricantes y compare sus costos 
y rendimiento. 

11-165 Disehe una unidad de hidroenfriamiento que pueda 
enfriar frutas y vegetídes desde 30°C hasta 5 C C, a razón de 
20000 kg/h, con las condiciones siguientes: 

La uuidad será del tipo inundado quc cnfríe los productos 
conforme se transporten hacia el canal lleno con agua. Los pro- 
ductos se dejarán caer en el canal lleno con agua cn uno de los 
extremos y se sacarán por el otro. E1 canal puede tener 3 m de 
ancho y 90 cm de alto. E1 agua se va a circular y a enfriar por 
medio de la sección del evaporador de un sistema de refrigera- 
ción. La temperatura del refrigerante en el interior de los ser- 
pentines debe ser de -2°C y la temperatura del agua no debe 
caer por debajo de 1 °C y no debe sobrepasar 6°C. 

Si se suponen valores razonables para la densidad promedio 
del producto, el calor específico y Ia porosidad (la fracción de 
volumen de aire en una caja), recomiende valores para las can- 
tidades relacionadas con los aspectos térmicos del hidroenfria- 
dor, incluyendo a) cuánto tiempo neccsitan permanecer las 
frutas y vegetales en el canal. b) la longitud del canal, c) la ve- 
locidad del agua por el canal, d) la velocidad del transportador 
y, por consiguiente, de las frutas y los vegetales por el canal, 
e) la capacidad del sistema de refrigeración y/) el tipo de inter- 
cambiador de calor para el evaporador y el área superficial del 
lado del agua. 

11-166 Disehe una unidad para escaldar el pollo sacrifícado 
para quitarle las plumas antes de dirigirlo hacia las máquinas 
desplumadoras que tienen una capacidad de 1 200 pollos por 
hora. con las condiciones siguientes: 

La unidad será del tipo de inmersión Uena con agua caliente 
a una lcmperatura promedio de 53°C cn todo momento. Los 
pollos, con una masa promedio de 2.2 kg y una temperatura 
promedio de 36°C se sumergirán en el tanque, sc mantendrán en 
el agua durante 1.5 min y se cxtraerán por medio de un trans- 
portador de movimiento lento. Se espera que cada pollo salga 
del tanque pesando 15% más, como resultado del agua que se 
adhiere a su superficie. La distancia centro a centro entrc los po- 
llos en cualquier dirección será por lo menos de 30 cm. E1 tan- 
que puede tener un ancho de 3 m y una altura de 60 cm. E1 agua 
va a circular por un hogar en el que se quema gas natural y se va 
a calentar en éste, pero el aumento en su temperatura no dcbe 
ser mayor a 5°C conforme pasa por la caldera. La pérdida de 
agua se va a reponer tomándola de la red municipal, a una tem- 
peratura promedio de 16°C. La temperatura del aire ambiente se 
puede tomar como de 20°C. Las paredes y el piso del tanque 
sc debcn aislar con una capa de uretano dc 2.5 cm de espesor. 
La unidad opera 24 h al día y 6 días a la semana. 

Si se suponen valorcs razonables para las propiedades prome- 
dio, recomiende valores para las cantidades relacionadas con los 
aspectos térmicos del tanque para escaldar, incluyendo a) el gas- 
to de masa del agua de repuesto que debe ser alimentada al tan- 
que: b) la longitud de éste: c) la velocidad de la transferencia de 
calor del agua hacia el pollo, en kW; d) la velocidad del trans- 
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portador y, por consiguicnie, de los pollos a 1 pasar porel tanque; 
e ) la razón de la pérdìda de calor por las superfkies expnestas 
de) tunque y su signifieado;/) eJ tamafio del sistema dc calenia- 
míento en kJ/h; g) el típo de intercambiador de calor para el ca- 
lentamiento del agua con Jos gases de combustión del hogary el 
área superílcial del lado del agua* y h) el costo de operación de 
la unidad para escaldar por mes para un cosio uniiario de 0.90 
dóiar/therm del gas naturaL 

11-167 lina compafiía posec un sistema de refrigcmción cuya 
capacidad es de 200 toneladas (1 tonelada de refrigeración — 
211 kJ/min) y el ìector debe disenar un sistema de enffiamiento 
por aire forzado para frutas cuyos diámetros no deben ser mayo- 
res de 7 cm, con las condiciones que se dan a continuación: 

Las frutas se van a enfriar desde 2B°C hasta una lempermura 
promedío de B°C. La temperatura del aire debe permanecer por 
arrìba de —2°C y por debajo de 10°C en todo momento, y la ve- 
íocídad del aire que se aproxima a las frutas debe mantenerse 
por debajo de 2 m/s. La sección de enfriamiento puede tener un 
aneho de 3,5 m y una altura de 2 m + 

Si se suponen vaJores razonables para la densidad promedio 
de ia frnta, el calor especfflco y la porosidad (la fracción de vo- 
lumen de aire en una caja), recomiende valores razonables para 
las cantidades reíacionadas con los aspectos Eérmicos del enfria- 
mìento por aire forzado, incluyendo a) cuánto tiempo tienen 
que permanecer las frutas en la sección dc enfriamiento; b) la 
longitud de esta sección; c) la velocidad dd aire que se aproxL 
ma a dicha sección; d) la capacidad de enfriamiento del produc- 
to del sistema, en kg ■ fruta/h; e) el gasto volumétrico de aìre, y 


/) el tipo de intercambiador úc calor para el evaporador y el 
area superíicial del lado del aire + 

11-168 Se usa un íntercambiador dc calor de tubo doble a con- 
traflujo, con A, ~ 9,0 irr* para enfriar un flujo de líquìdo (c p = 
3.15 kJ/kg ■ K) a razón de 10.0 kg/s 5 con una temperatura de 
lfquido a la entrada de 90°C. E1 refrigcrante (c p = 4.2 kJ/kg ► K) 
entra al intercambiador a razón de 8,0 kg/s, con una temperatura 
de entrada de 10°C. Los datos de la plania dieron la ecuación 
siguiente para eì coeficiente toial de transferencia dc calor, en 
W/m 3 - K: U = 600/(1/m/ 8 + 2/mi' 8 ), donde m i: y m h son gastos 
del lìujo frio y del caliente, en kg/s, respectívamente, á) Calcule 
la razón dc transferencia de calor y las temperaturas de los fìu~ 
jos a su salida para csle inLercambiador. b) Se va a reemplazar 
unídades del ìntercambiador existente. Un vendedor está ofre- 
ciendo un descuento muy atractívo sobre dos intercambiadores 
idénticos que. en la acLualidad, se encuentran en existencia en su 
almacén. cada uno con A x = 5 m 2 . Debido a que los díámetros 
de )os tubos en ei intercambiador existente y en los nuevos son 
los mismos, se espera que la ecuación antes dada para eì coefi- 
ciente de transferencia de ealor también sea válida para los 
nuevos intercambiadores. Ei vendedor esiá proponiendo que 
los dos imercambiadores nuevos se puedan operaren paralelo. 
en tal forma que cada uno de ellos procese exactamente la mi~ 
tad del gasto de cada uno de los flujos calìenie y frío, a con- 
Lratlujo; así, juntos satisfarían (o sobrepasarían) la necesidad 
actual de Ìa planta con respecto a la transferencia de ealor. Dé su 
recomendación, con los cálculos que la apoyen, sobre esta pro- 
puesta de reemplazo. 
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FUNDAMENTOS 
DE LA RADIACIÓN 
TÉRMICA 

H asta ahora, han sido considerados los modos de conducción y convec- 
ción de transferencia de calor, los cuales están relacionados con la 
naturaleza de los medios que intervienen y con la presencia de 
movimiento del fluido, entre otras cosas. Ahora se centrará la atención en el 
tercer mecanismo de transferencia de calor: la radiación , el cual es caracterís- 
ticamente diferente a los otros dos. 

Este capftulo se inicia con una discusión de las onclas electromagnéticas y el 
espectro electromagnético , haciendo hincapié en particular sobre la rcidiación 
ténnica. A continuación, se presenta el cuerpo negro , la radiación de cuerpo 
negro y la función de radiación de cuerpo negro idealizados, junto con la ley 
de Stefan-Boltzrnann , la ley de Pìanck y la ley cìel desplazamiento de Wien. 

La radiación es emitida por cada punto sobre una superficie plana, en todas 
direcciones hacia el hemisferio que está arriba de ella. La cantidad que descri- 
be la magnitud de la radiación emitida o incidente en una dirección especifica- 
da en el espacio es la intensidad de radiación. Varios flujos de radiación, como 
el poderde emisión , irradiación y radiosidad , se expresan en términos de la in- 
tensidad. Esto viene seguido por una discusión de las propiedades de radiación 
de los materiales, como la emisividad , la absortividad y la transmisividad , y su 
dependencia con respecto a la longitud de onda, la dirección y la temperatura. 

Se presenta el efecto de invernadero como un ejemplo de las consecuencias 
de la dependencia de las propiedades de la radiación respecto de la longitud de 
onda. Finaliza este capítulo con una discusión acerca de la radiación atmos- 
férica y de la radiación solar. 

OBJETIVOS 

Cuando el lector termine de estudiar este capítulo, debe ser capaz de: 

■ Clasificar la radiación electromagnética e identificar la radiación térmica 

■ Entender el cuerpo negro idealizado y calcular la potencia de emisión del cuerpo negro, 
total y espectral 

■ Calcular la fracción de radiación emitida en una banda especificada de longitud de 
onda, aplicando las funciones de la radiación del cuerpo negro 

■ Entender el concepto de intensidad de la radiación y definir las cantidades direc- 
cionales espectrales, aplicando la intensidad 

■ Desarrollar una comprensión clara de las propiedades de emisividad, absortividad, re- 
flectividad y transmisividad sobre una base espectral, direccional y total 

■ Aplicar la ley de Kirchhoff para determinar la absortividad de una superficie cuando se 
conoce su emisividad, y 

■ Modelar la radiación atmosférica mediante el uso de una temperatura efectiva del cielo 
y apreciar la importancia del efecto de invernadero. 
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al vacío 
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FIGURA 12-1 

Un objeto caliente en nna cámara ai 
vacío pierde calor sólo por radiacìón. 


Persona 

30°C 



FIGURA 12-2 

A diferencìa de la conducción y 
la convección, la transferencia de 
calor por radiación puede ocurrir 
entre dos cuerpos incluso aanque 
estén separados por un medio más 
írío que eilos dos. 


12-1 - INTRODUCCIÓN 

Considere tm objeto caliente que está suspendido en una eámara en la que se 
ha hecho el vacío y cuyas paredes se encuentran a ia temperatura ambiente 
(figura 12-1). Llegará un momento en que el objefo caliente se enfriará y aL 
canzará cl equilibrio térmico con sus alrededores. Es decir, perderá calor has- 
ta que su temperatura aícance las de las paredes de la eámara. La transferencia 
de calor entre el objeto y la cámara no pudo haber tenido lugar por conducción 
□ convección, porque estos dos mecanìsmos no pueden desarrollarse en e! 
vacfo. Por lo tanlo, la transferencia de calor debe haber ocurrido a través 
de otro mecanismo que comprcnda la emtsión de la energía interna del ob- 
jeto. Este mecanismo es la radiacìón* 

La radiación difiere con respecto a los otros dos mecanismos de transfcrcn- 
cia de calor en que no rcquicre la prescncia dc un medio material para llevarse 
a efeclo. De hecho, la transferencia de energía por radìación es ìa más rápida 
(a la velocidad de la luz) y no sufre atenuación cn el vacío . Àsimismo, la trans- 
ferencia por radiación ocuitc en los sólidos así como en los líquidos y los gases. 
En la rnayor parte de las aplicaciones prácticas ios tres modos de iransferencia 
de calor ocurren de manera concurrente en grados variables. Pero la transferen- 
cia a través de un espacio en el que se ha hecho el vacío sólo puede ocuiTir por 
radiación. Por ejemplo, la energía del Soì llega a la Tierra por radiación. 

E1 lector recordará que la transferencia de calor por conduccìón o convec- 
ción tiene lugar en la dirección de la temperatura decreciente; es decir, de un 
medio a una temperatura alta hacia otro a una temperatura más baja* Resulta 
interesante que la transferencia de calor por radiación puede ocurrir entre dos 
cuerpos separados por un medio más frío que ambos (figura 12-2). Por ejem- 
plo, la radiación solar llega a la superficie de la Tierra después de pasar a través 
de capas de aire frias a grandes altitudes. Ásimismo, las superficìes que absor- 
ben radiación dentro de un ínvernadero alcanzan temperaturas elevadas inclu- 
so cuando sus cubiertas de plástico o de vidrio permanecen más o menos frías. 

E1 fundamento teórico de la radíacidn fue establecido en I8Ó4 por el físico 
.lames Clerk Maxwell, quien postuló que las cargas aceleradas o las corrientes 
eléctiicas cambiantes dan lugar a campos eléctricos y magnéticos. Estos cam- 
pos que se mueven con rapidez se llaman ondas electromagnéticas o radia- 
cion electroinagnética y representan la energía emitida por la materia como 
resultado de los cambios en ias configuraciones electrónicas de los átomos o 
moléculas. En 1887 Heinrich Hertz demostró en forma experimental su exis- 
tencia. Las ondas electromagnétìcas transportan energía del mismo modo que 
las otras ondas y vìajan a ia velocìdad de ìa luz en el vacfo, la cual es C 0 = 
2.9979 X 10 8 m/s. Las ondas electromagnéticas se caracterizan por su fre- 
cuencìa v o su longitud de onda À. Estas dos propiedades en un medio están 
relacionadas por 

A. = % (12-1) 

en donde c es la velocidad de propagación de una onda en esc mcdio. La ve- 
locidad de propagación en un medio eslá relacionada con la velocidad dc ia 
luz en el vacio por c = c 0 /n y en donde n es el índice de refracción de ese me- 
dio. E1 índice de refraceión es en esencia igual a la unidad para el aire y la rna- 
yor parte de los gases, alrededor de 1.5 para el vidrio y más o menos 1.33 para 
el agua. La unidad de uso común para la longitud de onda es el micrometw 
(fxm) o mícra, en donde 1 /xm = 10 6 m. À diferencia de la longitud dc onda 
v dc la velocidad de propagacíón, la frecuencia de una ooda electromagnética 
sólo depende de la fuente y es independiente del medio a través del cual via- 
ja + La frecuencia (el número de oscilaciones por segundo) de una onda elec- 
tromagnética pucde variar desde un niíllón de Hz hasta un cuatrillón de Hz o 
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jìiás, dependiendo de la fuente, Note, con base en la ecuaeión 12-1, que la lon- 
gimd de onda y la frecuencìa de ta radiación electromagnética son inversa- 
mente proporcionales. 

Ha probado ser útíl concebir la radiacìón electromagnética como ìa propa- 
gacion de una colección de paquetes discretos de energía lìamados fotones o 
cuantos, como propuso Max Planck en 1900, en conjunción con su teoria 
cuántica. En esta concepción, cada fotòn de lYecuencia v se considera que tie- 
ne ima energía de 

f-hv~ ! -j ( 12 * 2 ) 

en donde h — 6,6256 X 10" 34 J ■ s es la constante de PlancL Note* basándo- 
se en la segunda pane de la ecuadón 12-2, que la energfa de un fotón es inver- 
samente proporcional a su longitud de onda. Por io tanto, la radiación de 
longitud de onda más corta posee energías más grandes del fotón. No es sor- 
prendente que tratemos de evitar la radiación de longitud de onda muy corta, 
como los rayos gamma y los rayos X, ya que son intensamente destructivos, 

12-2 • RADIACIÓN TÉRMICA 

Àun cuando todas las ondas electromagnéticas tienen las mismas característi- 
cas generales, las ondas de distinta longitud difieren de manera sígnificativa 
en su comportamiento. La radiación electromagnética que se encuentra en la 
práctica abarca una amplia gama de longitudes de onda, que varían desde me- 
nos de 10 _KJ para los rayos cósmicos, hasta más de 10 10 para las on- 
das de energta eléctrìca. E1 espectro electromagnético también incluye los 
rayos gamma, los rayos X, la radiación ultravioleta, la luz visible, la radiación 
infrarroja, la radiación térmica, las microondas y las ondas de radio, como se 
muestraen la figura 12-3. 

Los diferentes tipos de radiación eìectroinagnétíca se producen a través de 
varios mecanismos. Por ejemplo, ìos rayos garrtma son producidos por las 
reacciones nucleares, ios rayos X por el bombardeo de metales con electrones 
de alta energía. las microondas por tipos especiales de tubos electrónicos, co- 
mo los klistrones y los magnetrones, y ìas ondas de radìo por la excitación de 
algunos cristales o por el flujo de corriente altema por conduciores eléctricos. 

Los rayos gamma y los rayos X de longitud de onda corta son principalmen- 
te de interés para los tngenieros nncteares, en tanto que las microondas y las 
ondas de radio de longitud de onda larga interesan a los ingenieros electricis- 
tas. E1 tipo de radiación electromagnética qne resulta pertinente para ìa trans- 
ferencia de calor es la radiación termica emitida como resultado de las 
transiciones energéticas de las moléculas, los átomos y los electrones de una 
sustancia. La temperatura es una medida de ta intensidad de estas actividades 
en el nivel microscópico y la rapidez de la emisión de radiadón térmica se in- 
crementa al aumentar la temperatura. La radiación térmica es emitida en forma 
continua por toda la materia cuya temperatura está por arriba del cero absolu- 
to. Es decir, todo lo que nos rodea, como las paredes, los muebles y nuestros 
amigos, constantemente emite (y absorbe) radiación (figura 12-4), La radiación 
ténnica lambién se define como la parte del espectro electromagnético que se 
extiende desde akededor de 0.1 hasta 100 fju m, dado que la emitida por ìos 
cuerpos debida a su temperaiura cae casi por completo en este rango de longi- 
tudes de onda, Por tanto, la radiación térmica incluye toda la radiación vìsible 
y ìa infrarroja (IR), así como parte de la radiaciòn ultravioleta (UV), 

Lg que Mamamos luz es sencillamente 1a parte vìsihle del espectro electro- 
magnético que se encuentra entre 0.40 y 0.76 Desde el punto de vista de 
sus caracteristicas, la luz no es diferente a la demás radiaciòn eìectromagnétí- 
ca, excepto en que dispara la sensación de visión en el ojo humano. La luz. 
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FIGURA 12-3 
Espectro de oridas electromagnétícas. 



Todo lo que nos rodea ernite 
conslantemente radíación lérmica. 
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TABLA 12-1 

Rangos de longitudes de onda 
de los diferentes cotoies 

Color 

Banda de longitudes 
de onda 

Violeta 

0.40-0.44 

Azuí 

0.44-0.49 fim 

Verde 

0.49-0.54 

Amarillo 

0.54-0,60 /Ltm 

Naranja 

0.60-0.67 ^m 

Rojo 

0,63-0.76 /aiti 



El alimento se calienta o cuece 
en un horno de rnicroondas por la 
absorción de la energía de la radiación 
eketromagnética generada por 
el magnetrón del horno, 


o el espectro visible, consta de bandas angostas de color, desde el violeta (0.40- 
0.44 fMm) hasta el rojo (0.63-0.76 /xm), como se muestra en la tabla 12- L 

Un cuerpo que emite alguna radiación en el rango visible recibe el nombre 
de fuente luminosa. Es obvio que el Sol es nuestra principal fuente luminosa. 
La radiación electromagnética emitida por el Soì se conoee como radmción 
solar y casi toda ella cae en la banda de longitudes de onda de 0.3-3 /im. 
Casi ìa mìtad de la radiacíón solar es luz (es decir, cae en el rango visible). La 
restante es ultravioleta o infrarroja. 

La radiación emitida por los cueipos a la temperatura ambiente cae en la re- 
gión infrarroja deì espectro, la cual se extiende de 0.76 hasta 100 (jl m. Los 
cnerpos empiezan a emitir radiación visible que puede notai^se a temperaturas 
por encima de 800 K. E1 lilamento de tungsteno de un foco eléctrico debe ca- 
lentarse a temperaturas por arriba de 2 000 K antes de que pueda emjtir aJgu- 
na cantìdad signifícativa de radiación en el rango visible. 

La radiación ultravioieta incluye el extremo de baja longitud de onda del es- 
pectro de radiación ténnica y se encuentra entre las longitudes de onda de 0.01 
y 0.40 p,m. Los rayos ultravioleta deben evitarse ya que pueden matar microor- 
ganismos y causan serios dahos a ìos humanos y otros organismos vivientes. 
Alrededor de 12% de la radiación solar Se encuentra en el intervalo uitraviole- 
ta y sería devastador si ììegara a alcanzar la superficie de la Tierra. Por forluna, 
la capa de ozono (0 3 ) de la atmósfera actua como una cubierta protectora y ab- 
sorbe !a mayor parte de esta radiación. Los rayos ultravioleta que permanecen 
en la !uz solar todavía son sufícientes como para causar serias quemaduras a los 
adoradores del Sol y la exposicíón prolongada a la iuz solar directa es la causa 
principa! del cáncer de piefí el cual puede ser mortal. Los recìentes descubri- 
mientos de “agujeros” en )a capa de ozono han impulsado a la comunidad ín- 
temacional a prohibir el uso de productos quimicos que destruyen e) ozono, 
como el refrigerante Freón I2 t para salvar la Tìeixa. La radiación ultravioleta 
tambíén se produce en forma artificial en lámparas fiuorescentes que se usan 
en medicina como destmctores de baclerias y en salas para bronceado artificíal. 
La conexidn entre el cáncer de piel y los rayos ultraviolela ha hecho que los 
dermatólogos emitan fuertes advertencias comra su uso para broncear. 

En los homos de microondas se utiìiza radiación electromagnética en la re- 
gión de microondas del espectro generadas por lubos a propósito ilamados 
magnetrones. Las microondas en el rango de 10 3 -10 11 gm resultan muy ade- 
cuadaspara su usoen lacocción yaque son reflejadas porlos metales. trans- 
mitidús por el vidrio y los plásiicos y absorbidas por las moléculas de los 
alimentos (en especial, 3as de agua). De este modo, la energía eléctrica con- 
vertida en radiación en un homo de microondas llega a convertirse en parte de 
Ja energía intema de los alimentos. La cocción rápída y eficiente en !os hornos 
de microondas los ha convertìdo en uno de los aparatos domésticos esenciales 
en las cocinas modemas (figura 12-5). 

En ìos radares y los leléfonos inalámbiicos también se usa la radiación 
electromagnética en la regìdn de mtcroondas. La longitod de las ondas elec- 
tromagnétícas usadas en las emisíones de radio y TV suele variar entre I y 
1 000 m, en la región de ondas de radìo del especiro. 

En los estudios de transferencia de caíor estamos ìnteresados en la energía 
emítida por íos cuerpos debido sóìo a su temperatura. Por lo tanto, límita- 
remos nuestra consideración a la radìacióti térmica, a la cual Namaremos 
sencíllamente radiacìón^ Las rélaciones que se desarrollan más adeìante se 
restringen sólo a la radíación tcrrnica y puede ser que no sean apiicables a 
otras formas de radiación eíectromagnética. 

Los electrones, ìos átomos y las moléculas de todos los sólidos, líquidos y 
gases cuya temperaiura está por encima del cero absoluto se encuentran en 
constante movimiento v, como consecuencia, constantemenie emiten radia- 
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ción, la euai está siendo absorbida o transmitida en toda la extensión del volu- 
men de la materia. Es decir, la radiación es un fenómeno voiumétríco. Sin 
embargo, para los sólidos opacos (no transparentes), como los metales, la ma- 
dera y las rocas, se considera que la radiación es un fenómeno superflcial, ya 
que la emitida por ias regiones interiores nunca puede Ilegar hasta la superfi- 
cie y la que incide sobre esos cueipos suele ser absorbida dentro de unas cuan- 
tas micras de la superficie (fígura 12-6). Note que las características relativas 
a la radiación de las supertlcies se pueden cambiar por completo mediante la 
aplicación de capas delgadas de recubrimiento sobre ellas. 


Radtación 
emidda 
Gas 
o vacío 



12-3 • RADIACIÓN DE CUERPO NEGRO 


A una temperatura termodìnámica (o absoluta) por encima de cero, un cuerpo 
emite radiación en todas direcciones en un amplio rango de kmgìtudes de 
onda. La cantidad de energía de radíación emitida desde una superficie, a una 
longitud de onda dada, depende del material del cuerpo y de ìa condidòn de 
sa superficíe, asi' como de la temperatura de esta última. Por lo tanto, cnerpos 
diferentes pneden emitir canlidades diferentes de radiación por unidad de ái'ea 
de superficíe, induso cuando se encuentran a la misma temperatura. Por lo 
niísmo, resulta natural sentir cmiosidad acerca de la cantidad máxima de ra- 
diación que puede ser emitìda por una superfieie a una temperatura dada. La 
satisfacción de esta curiosidad reqtìiere !a defírticiòn de un cuerpo ídealìzado, 
conocido como cuerpo negro , que sirva como estándar con el cual se puedan 
comparar las propiedades de radiacíón de las superfícies reales. 

Un euerpo negro se define como un emisory absorbedorperfecto cie la ra- 
diacìón, À una temperatura y una longitud de onda especftlca, ntnguna super- 
íìeie puede emitir más energía que un cuerpo negro. Un euerpo negro absorbe 
toda ía radiación incidente, sin importar la longitud de onda ni la radiacìón, 
Asimismo, emite energia de radiación de manera uniforme en todas direc- 
cioiies, por unidad de área normal a la dirección de emisión (figura 12-7), 
Es decir. un cueqio negro es un emisor dìfuso. lo que signifìca que es “inde- 
pendiente de ía dirección \ 

La energía de radiación emitida por un cuerpo negro por unidad de tiempo 
y por unidad de área superfícial fue detenninada de manera experimenla! por 
Joseph Stefan, en 1879, y la expresó como 

E h (T) = (tT 4 (W/iìri) U2'3) 


FÍGURA 12-6 

La radiación en íos sólidos opacos 
se considera un fenómeno superficìal, 
ya que sólo ìa radiación cmitida 
por las mpléculas que se hallan 
en ia superfície puede 
escapar del sólido. 


Uniforme 


No unxfonne 




Cucrpo negra Cuerpo reaì 


en donde er - 5.670 x 10“ 8 W/m 2 * K 4 es la constante de Stefan-Boltzmann y 
T es !a temperatura absoiuta de !a superficie en K. Esta relación fue verifica- 
da teóricamente, en 1884, por Ludwig Boltzmann. La ecuaeión 12.3 se cono- 
ce como ley de Stefan-Boltzmann y E h se llama poder de emisiòn de 
cuerpo negro. Note que la emisíón de la radìación térmica es proporcíonal a 
la cuarta potencia de la temperatura absoluta. 

Áun cuando el ojo vería un cuerpo negro corno negro, se debe establecer una 
distinción entre eì cuerpo negro idealizado y una superfície negra comtin. Cual- 
quier superfícíe que absorbe luz (la parte visible de la radiación), el ojo ia ve 
negra, y una superficie que la refleja por completo la ve blanca. Considerando 
que la radíación visìble ocupa una banda muy angosta del espectro, de 0.4 a 
0.76 ^tm, no podemos expresar algún juicio acerca de ía negrura de una super- 
ficie con base en observaciones visuales. Por ejemplo, la nieve y la pintura 
bìanca refiejan la luz y, como consecuencia, se ven blancas. Pero, en esencia, 
son negras para la radiación infrarroja, yaque absorben con intensidad la radia- 
ción de longitud de onda larga. Las superfícies recubiertas con pìntura de ne- 
gTO de humo tienden ai compoitamiento del cuerpo negro idealizado. 


FIGURA 12-7 
Se díce que un cuerpo negro es un 
emisor difuso ya que difunde energía 
de radiación dc mancra uniforme 
en todas direcciones. 
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FIGURA 12'8 

Una gran cavidad isotérmica a 
la temperatnra T con una pequefia 
abertura de área A liene una gran 
semejanza con un cuei’po negro 
de área superficial À a la misma 
tempcratura. 


Otro tipo de cuerpo que se asemeja mucho a un cuerpo negro es una gran ca- 
vidad con una pequefia abertura , como se mucstra en la íigura 12-8. La radia- 
ción que entra a través de la abertura de área A pasa por múltiples reflexiones y. 
de este modo, tendrá varias posibilidades de scr absorbida por las superfi- 
cies inleriores de la cavidad antes de que alguna parte de ella tenga la posibili- 
dad de escapar. También, si la superficie de la cavidad es isotérmica a la tempe- 
ratura T, la radiación emitida por las superíìcies interiores brotará por la abertura 
después de pasar por múltiples reflexiones y, por consiguiente, su naturaleza 
es difusa. Por lo tanto, la cavidad actuará como un absorbedor y emisor perfec- 
to, y la abertura tendrá ia apariencia de un cuerpo negro de área superficíal A, a 
la temperatura T, sín importar sus propiedades reales relativas a la radiación. 

La ley de Stefan-Boltzmann de la ecuación 12-3 da el poder total de emi- 
sión de cucrpo negro E h , el cual es la suma de la radiación emitida sobre todas 
las longitudes de onda. A veces necesitamos conocer el poder de emisión es- 
pectrai de cuerpo negro, el cual es la cantìdad de energía de radiación emi- 
tida por un cuerpo negro a una temperatura absoluta Tpor unidad de liempo, 
por unidad de área sitperfìcial y por unidad de longitucl de onda en torno a la 
iongitud de onda À. Por ejemplo, estamos más interesados en la cantidad de 
radiación que emite un foco incandescente en el espectro visible de longitudes 
de onda que en la cantidad totai emitida. 

La relación para el poder de emisìón espectral de cuerpo negro Eu. fue de- 
sarrollada por Max Planck en 1901, en conjunción con su famosa teoría cuán- 
tíea. Esta relación se conoce como ley de Planck y se expresa como 




er donde 


C, - l'Trkùft = 3,74177 X 10* W ■ ^m 4 /m 2 
C 2 - hc 0 /k - 1.43878 x 10 4 jum - K 

Àsimismo, T es la temperatura absoluta de la superfìcie, À es la longitud 
de onda de la radiación emitida y k - ! .38065 X \0~ 22 j/K es ía constante de 
Boltmiann, Esta radiación es válida para una superficie en el vacio o un gas. 
Para otros medios es necesario niodificaría reemplazando C, por C|/re 2 , en 
donde n es el índice de refracción del medio. Note que el término espectral ìn- 
diea la dependencia con respecto a la longitud de onda. 

En la figura 12-9 se representa la vajiación deì poder de emisión espectral 
de cuetpo negro con la longitud de onda pai'a temperaturas seleccionadas. Con 
base en esta figura, se pueden hacer varias observacìones: 

i La radiación emitida es una función continua de la longitud de onda. A 
cualquier temperatura especifica se incrementa con la longitud de onda íle~ 
ga a un pico y, a continuación, decrece al crecer la longitnd de onda. 

2, Acualquier longitud de onda la cantidad de radiación emìtida se incre - 
menta al aumentaí - la temperatura. 

3, Conforme aumenta la temperatura las curvas se desplazan a ìa izquierda, 
hacia la región de las longitudes de onda más cortas. Como consecuen- 
cia, una fracción más grande de la radiación se emite a las longitudes de 
onda mús cortas, a las temperaturas más elevadas. 

4, La radiación cmitida por el Sof el cual se consìdera un cuerpo negro a 
5 780 K (o s en números redondos, a 5 800 K), alcanza su pico en ia re- 
gión visible dcl espectro. Por lo tanto, el Sol se encuentra en sintonia 
con nuestros ojos. Por otra parte, las superficìes af< 800 K emilen casi 
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Longitud de onda X, jum 


FIGURA 12-9 

Variación del poder de eniisidn de cuer- 
po negro con la longitud de onda para 
varías temperaturas. 


por completo en la regìón ínfrarroja y, por tanto, no son visibles al ojo, a 
menos que reflejen luz que provenga de otras fuentes, 

A medida que la temperatura aumenta, el pico de la curva de la figura 12-9 
se desplaza hacia las longitudes de onda más cortas, La longitud de onda a 
la cual se presenta ei pico para una temperatura específica se expresa por la 

ley del desplazamiento de Wíen como 

(A T) poderm , x = 2 897.8 gm ■ K (12-5) 

Willy Wien desarrolló originalmente esta relación en 1894 apiicando la termo- 
dínámica clásica, pero tambìén se puede obtener derivando la ecuación 12-4 con 
respecto a À, manteniendo T constante e igualando el resultado a cero. En la 
figura 12-9 también se da una gráfica de la ley del desplazamiento de Wien, 
la cual es el lugar geométrico de los picos de las curvas de emisìón de radiación. 

Por ejemplo, el pico de la radiación soiar se tiene en À ~ 2897.8/5780 = 
0.50 fJLm t el cual se encuentra cerca de la mitad del rango visible. E1 pico de la 
radiación emitída por una superficie a la temperatura ambiente (T = 298 K) se 
tiene en 9.72 jLtm, que se encuentra bien dentro de la región infrarroja del 
espectro. 

Un calcntador dc resistencia eléctrica empieza a irradiar calor poco después 
de que se conecta y podemos sentir la radiación emitida al poner nuestras 
manos contra el mismo. Pero esta radiación se halla por completo en la 
región infrarroja y, por consiguiente, no puede ser detectada por nuestros ojos. 
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Luz 

incideote 



FIGURA 12-10 

Una superfìcie que refleja el rojo mien- 
tras absorbe las paries resmntes de la luz 
incìdente el ojo la verá roja. 



X 


F16URA 12-11 

En un diagrama E hÁ -k , el área bajo 
la eurva para una temperatura dada 
represetua la energía total de radiación 
emitida por un cuerpo negro 
a esa temperatura. 


E1 calentador se ve rojo opaco cuando su temperatiira alcanza alrededor 
de 1000 K ya que empieza a emitir una cantidad detectable (alrededor de 
1 W/m 2 ■ fim) de radiación roja visíble a esa temperatura. A medida que la tem- 
peratma se mcrementa más, el calentador se ve rojo brillante y se dice que está 
calteme al rojo. Cuando la temperatura llega hasta alrededor de I 500 K, el ca- 
lentador emite suficiente radíación en el rango visible completo del espectro 
como para que el ojo lo vea casí hlanco y se dice quc está caliente aì hlanco. 

Aun cuando no puede ser detcctada directamente por el ojo humano la ra- 
diación intrarroja puede ser detectada por las cámaras infrarrojas, las cuales 
transmiten ia informacíón a microprocesadores para presentar imágenes de los 
objetos en la noche, Las serpientes de cascabel pueden detectar la radiación 
ÌnfraiToja o ei 4t calor del cuerpo*' que cniiten los animales de sangre caliente 
y s de este modo, pueden ver en la noche sin usar instrumentos. De manera 
anáíoga las abejas son sensibies a la radiación ultravioleta, Una superfície que 
refleja toda la luz se ve blanca , en tanto que una que absorbe toda la luz in- 
cidente sobre eìla se ve negra* (£,Entonces cómo es que vemos una superfìcie 
negra?) 

Con base en esta discusión debe quedar claro que el color de un objeto no 
se debe a la emisión, la eual se encuentra pnncipalmente en la región infrano- 
ja. a menos que la temperatura superficial del objeto sobrepase los 1 000 K. En 
lugar de ello el color de una superficie depende de sus característícas de ab- 
sorción y de refiexión selectivas de la radiacìón visible incidente que proven- 
ga de una fuente luminosa, como el Soì o un foco incandescente. Una pieza de 
ropa que contenga un pigmento que refleje el rojo, al inismo tiempo que ab- 
sorbe las panes restantes de la luz incidente, el ojo la ve “roja” (figura 
12-10). Las hojas de las plantas se ven ^verdes” porque sus celdas contienen 
el pigmento clorofila, el cuai refleja con intensidad el verde mientras absorbe 
los demás colores. 

Se dcja como un ejereieio demostrar que la integración deì poder de emisión 
espectral de cuerpo negro sobre todo el espectro de longitudes de onda da 
el podcr total de emisión de cuerpo negro E b : 

E h (T) - £ m (A. D f/A = tr T* (W/m J ) (12-6) 

Por tanto, obtuvimos la ley de Stefan-Boltzmann (ecuación i 2-3) mediante 
la integración de )a ley de Planck (ecuación 12-4) sobre todas las longitudes 
de onda. Nótese que en un diagrama E hk - A, E hÁ corresponde al área bajo toda 
la curva para una temperatura específìca (fìgura 12-11). Asimismo, el término 
total significa “integrado sobre todas las longitudes de onda”. 


EIEMPL0 12-I Emisíón de radiación de una esfera negra 

Considere una pieza esférica de 20 cm de diámetro a 800 K, suspendida en el 
aire como se muestra en la figura 12-12. Suponiendo que la esfera se aproxima 
mucho a un cuerpo negro, determine a) el poder totaì de emisión de cuerpo ne- 
gro, b) la eantidad totaí de radìación emitìda por !a bola en 5 min y c) el poder 
de emisión espectral de cuerpo negro a la longitud de onda de 3 ,um, 

SDLUCIÓN una esfera isotérmica está suspendida en el aire, Se deben deter- 
minar el poder total de emisíón de cuerpo negro, la radiacìón total emitida en 
5 minutos y el poder de emisión espectral de cuerpo negro a 3 pm. 

Síiposición La esfera se comporta como un cuerpo negro. 
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Anátisis a) Ef poder total de emisión de cuerpo negro se determina a partir de 
ia fey de Stefan-Boltzmann como 

E b = aT* = (5.67 X 10-s W/m 2 * K 4 )(aOO K) 4 = 23.2 kW/m- 


Es decir T la esfera emite 23.2 kJ de energía en la forma de radiación electro- 
magnética por segundo por m 2 de área superficial de ía esfera. 

b) La cantidad total de energEa de radiacìón emitida desde toda Ja bola en 5 min 
se determina al muitiplicar el poder de emisión de cuerpo negro que acaba de 
obtenerse por el área superflcíal total de la esfera y ei íntervalo de tiempo dado: 

A s = ttD 2 = tt(0.2 m) 2 = 0.1257 m 2 

Ar = (5 min)( ^ f 1 = 300 s 
v 7 \1 mm/ 

fi rad = Aí = (23.2 kW/m'M0.1257 m 3 )(300 s) ^ j 
= 875 k.1 

Es decir, ia esfera pierde, en 5 min, 875 kj de su energfa interna, en la forma 
de ondas etectromagnéticas, hacia los alrededores, lo cual es energía suficiente 
como para calentar 20 kg de agua desde 0°C hasta 100 6 C. Nótese que la tem- 
peratura de la superficie de la esfera no puede permanecer constante a 800 K, 
a menos que haya una cantidad iguai de flujo de energía hacia ia superficie 
proveniente de los alrededores o de las regiones interiores de la propia esfera a 
través de algunos mecanismos como reacciones químícas o nucleares, 

c) El poder de emisión espectral de cuerpo negro a una longitud de onda de 
3 jum se determina basándose en la ley de distribución de Planck como 


C, 3.74177 X 10* W ■ 


(C 2 \ 1 


r /1.43878 X lOVm • K\ 

exp I.À/J ■ 1 

(3 Mm) s 

exp V (3 Mm)(800 K) ) 1 


= 3846 W/ni’ • /xm 


La ley de Stefan-Boltzmann E b (T) = <tT a da la radiación total emitida por 
un cuerpo negro en todas las longitudes de onda, desde À = 0 hasta À = «. 
Pero a menudo estamos interesados en la cantidad de radiación emitida sobre 
alguna banda de longitudes de onda. Por ejemplo, un foco incandescente se 
juzga con base en la radiación que emite en el rango visible, más que en la ra- 
diación que emite en todas las longitudes de onda. 

La energía de radiación emitida por un cuerpo negro por unidad de área so- 
bre una banda de longitudes de onda, desde A = 0 hasta A se determina con 
base en (fígura 12-13) 


E h tl _ A ( T ) = T £ í)A (à, T) d À (W/rrr) (12-7) 

Jii 

Parece como que podemos determinar E hi 0 _ A sustituyendo la relación para E hX 
dada en la ecuación 12-4 y resolviendo la integral, Pero resulta que ésta no tie- 
ne una solución sencilla de forma cerrada y efectuar una integración numéri- 
ca cada vez que necesitamos un valor de E h (j_ A no resulta práctico. Por lo 
tanto. definimos una cantidad adimensional/ A , liamada función de radiacìón 
de cuerpo negro. como 


671 

CAPÍTULO 12 



FIGURA 12-12 


Esfera considerada en el ejemplo 12-1. 



À, X 


F1GURA 12-13 

En un diagrama Em-A. el área bajo la 
curva a la ízquierda de la recta A - À, 
representa la energía de radiación 
emitida por un cuerpo negro en 
eí rango de longìtudes de onda 
para la temperatura dada. 
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TABLA 12-2 

Funciones f A de radiación de cuerpo negro 

A T, 

fim • K 

h 

kT, 

jLtm - K 

h 

200 

0.000000 

6 200 

0/754140 

400 

0.000000 

6400 

0.769234 

600 

0.000000 

6 600 

0.783199 

800 

0.000016 

6800 

0796129 

1000 

0.000321 

7 000 

0.808109 

1200 

0.002134 

7 200 

0.819217 

1400 

0.007790 

7 400 

0.829527 

1600 

0.019718 

7 600 

0.839102 

1800 

0.039341 

7 800 

0.848005 

2 000 

0,066728 

8000 

0.856288 

2 200 

0.100888 

8 500 

0.874608 

3 400 

0.140256 

9000 

0.890029 

3 600 

0.183120 

9 500 

0.903085 

3800 

0.227897 

10 000 

0.914199 

3 000 

0.273232 

10 500 

0.923710 

3 200 

0.318102 

11000 

0.931890 

3 400 

0.361735 

11500 

0.939959 

3 600 

0.403607 

12000 

0.945098 

3 800 

0.443382 

13000 

0.955139 

4000 

0.480877 

14000 

0.962898 

4200 

0.516014 

15000 

0.969981 

4400 

0.548796 

16000 

0.973814 

4 600 

0.579280 

18000 

0.980860 

4800 

0.607559 

20000 

0.985602 

5000 

0.633747 

25000 

0.992215 

5 200 

0.658970 

30000 

0.995340 

5400 

0.680360 

40 000 

0.997967 

5 600 

0.701046 

50 000 

0.998953 

5 800 

0.720158 

75 000 

0.999713 

6 000 

0,737818 

100 000 

0.999905 



FIGURA 12-14 

Representación gráfica de la fraccìón de 
radiación emitida en la banda de longitn- 
des de onda de À f hasta À 2 . 


MT) - 



( 12 - 8 ) 


La función/ A representa íafmcción de radiación emitida desde un cuerpo ne- 
gro a la temperatura T, en la banda de longitudes de onda de k = 0 hasta À. 
En la tabla 12-2 se dan los valorcs de/ A eomo función de ÀT, en donde À se da 
en pm y T , en K. 

La fracción de energfa de radiacíón emitída por un cuerpo negro a la tem- 
peratura T sobre una banda finita de longitudes de onda, desde À = À, hasta 
À = À 2 , se determina a partir dc (figura 12-14) 


fA r MT)~M(T)-f kì (T) (12-9) 

en donde/ Ai (r) y/ A (T) son las funciones de radiación de cuerpo negro corres- 
pondientes a k^Ty À 2 T, respectivamente. 
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EJEMPLO 12-2 Emisión de radiación de un foco eléctrico 

La temperatura de[ fìlamento de un foco íncandescente es de 2 500 K, Supo- 
niendo que el filamento sea un cuerpo negro, determine la fraccíón de la ener- 
gía radiante emitida por éí que cae en el rango vísible. Asimismo, determine ia 
longitud de onda a la cual ia emisión de la radiacíón del filamento alcanza eí 
valor pico. 

SOLUCIÓN Se da la temperatura de! filamento de un foco incandescente. De- 
ben determinarse !a fracción de radiación visible emitída por el fílamento y la 
longitud de onda a la cual alcanza el valor pico. 

Suposición El filamento se comporta como un cuerpo negro. 

Análisls E! intervalo vistble del espectro electromagnético se extiende desde 
k x = 0.4 hasta k z = 0.76 /itm. Dado que T = 2 500 K, a partir de la tabla 
12-2 se determìna que lasfunciones de radiacìón correspondientes a k^Ty á 2 T h 
son 


À,r = (0.40 500 K) = I 000 fim - K 

k 2 T = (0.76 /im)(2500 K) = 1 900 K 


■» / Ai = 0.000321 
* 4 = 0.053035 


Es decir, 0.03% de la radiación se emìte en longitudes de onda menores que 
0.4 ^tm y 5.3% en longitudes de onda menores que 0.76 Entonces, ìa frac- 
ción de la radiación emitìda entre estas dos longitudes de onda es (figura 12-15) 

4_ Al = 4 -4 = 0.053035 - 0.000321 = 0,052714 


Por lo tanto f sólo alrededor de 5% de la radìación emítida por el filamento del 
foco cae en el rango visible. El 95% restante aparece en la región infrarroja en 
la forma de calor radiante 0 “luz invìsible 15 , como es usual llamarla. Es eviden- 
te que no es una manera muy efìciente de convertir la energía eléctríca en luz 
y explica por qué los tubos fluorescentes consìituyen una selección más sabia 
para ei alumbrado. 

La longitud de onda a la cual la emisíón de la radìacíón del filamento alcan- 
za un valor píco se determina con facílidad basándose en la ley del desplaza- 
miento de Wíen como 

2897.8 fim ■ K 

(À7')p lx j er ajjflx 2 S97.8 /xm * K ^ — 2500 K 146/ím 

Dìscusíón Note que la radiación emitída desde el fílamento alcanza un valor 
pico en la regíón ìnfrarroja. 


12-4 • INTENSIDAD DE RADIACIÓN 

La radiación es cmitida por todas las partes de una superficie plana en todas 
direcciones hacía el hemisferio que está arriba de ésta, y la distribución di- 
reccional de la radiación emitída (o incidente) suele no ser uniforme, Por lo 
tanto, necesitamos una cantìdad que describa la magnitud de ia radiación emi- 
tida (0 incidente) en una dirección específica en el espacio. Esta cantidad es 
la ìntensidad de radìación, denotada por /. Antes de que podamos descrìbir 
una cantidad direccional necesitamos especifìcar la dirección en el espacio. La 
mejor manera de describir la dirección de la radiación que pasa por un punto 
es en coordenadas esféricas. en términos del ángulo cenital 0 y el ángulo azi- 


/ 0.4 - 0,75 - fo-0.76 ~ fo- 0.4 



0,4 0.76 1,16 Lum 


FIGIIRA 12-15 

Represeníación gráfica de la fracción 
de radiación emitida en el rango 
visibìe en el ejemplo i2-2. 
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FIGURA 12*16 

Se usa la intensidad dc radiación para 
describir la variación dc la energfa de 
radiación con rcspecto a la dirccción. 



Una rehanada de pixza de ángulu plano a 



Una rcbanada dc sandía de ángulo sólìdo u> 

FIGURA 12-17 

Descripción dei tamańo de una 
rebanada de pizza por medio de 
un ángulo plano y del tamano 
de una rebanada de sandía 
por medio de un ángulo sólido. 


mutal <f>, como se muestra en la figura 12-16. Se usa la intensidad de radiación 
para describir de qué manera la radiacìón emilida varía con los úngulos ceni- 
tal y azimutal. 

Si todas las superficies emitieran radiación de manera uniforme en todas di- 
recciones, el poder de emmón serfa suficiente pai'a cuantificar la radiación y 
no sería necesario tratar con la intensidad. La radiación emitida por un cuerpo 
negro por unidad de área nonnal es la misma en tudas direcciones y, por con- 
siguienle, no existe dependencia direccional. Pero este no es el caso para Ias 
superficies reales. Antes de que definamos ìntensidad necesitamos cuantificar 
el lamafio de una abertura en el espacio 


Ánguio sólido 

Tratemos de cuantificar el tamano de una rebanada de pizza. Una manera de 
hacerlo es especificar la longiiud de arco del borde exterior de la rebanada y 
formarla conectando los puntos extremos del arco con el centro. Un procedi- 
miento más general es especificar el ángulo de la rebanada en el centro, como 
se muestra en la figura 12-17. Por ejemplo, un ángulo de 90° (o tt/ 2 radianes) 
siemprc representa una cuarta partc de la pizza, sin ìmportar cuál sea el radio. 
Para un círculo de radio unitario, la longitud de un arco es equivalente en 
magnitud al ángulo plano que subtiende (ambos son 277 para un círculo com- 
pleto de radio r — 1). 

Considere ahora una sandía e intentemos cuantificar el tamano de una re- 
banada. Una vez más podemos hacerlo especifieando el área superficial exte- 
rior de la rebanada (la parte verde), o bien, trabajando con ángulos en benefi- 
cio de la generalidad, En este caso, si se conectan todos los puntos en los 
bordes de la rebanada con el centro formarán un cuerpo tridimensional (como 
un cono cuya punta está en el centro) y, como consecuencia, el ángulo en el 
centro se le llama con propiedad ángulo sólido. E1 ángulo sólìdo se denota por 
(0 y su unidad es el estereorradián (sr). En analogía con el ángulo plano. pode- 
mos decir que el área de una superflcie sohre una esfera cle raàio unitario es 
equivalente en magnitud al áttgulo sótido que subtiende (ambos son 4ir para 
una esfera de radio r - I), 

Esto se puede demostrar con facilidad al considerar un área superficial dife- 
rcncial sobre una csfera, dS = r sen 6 cltì d<f>, como se muestra en la figura 
12-18, e integrándola desde 6 = 0 hasta 0 = ir, y desde <f> = 0 hasta <f> = 2ít; 
obtenemos 


-J 

esícra 


dS 


flw ín rn 

= r 2 sen 6 d6<j> — 2 irr 2 sen 0 dd — 47rr 2 

Jíf = 0 


( 12 - 10 ) 


la cuaJ es la fómuila paia ei área de una esfera. Para r = 1 se reduce a S = 4tt 
y; por consiguìente, el ángiilo sólido asociado con una esfera es o> = 4 tt sr. 
Para un hemisferio, el cuaJ es más pertinente para la radiacìón emitida o reci- 
bida por una superficie, es aj = 2ir sr. 

E1 ánguio sólido diferencial r/oj subtendido por un área diferencìaJ dS sobre 
tina esfera de radio r se puede expresar como 

/C 

thu = ~ = sen & dtì dtf* (12-11) 

r- 


Note que el área dS es perpendicular o normal a la dirección de la visión, 
puesto que dS se ve desde el centro de la esfera. En general, el ángulo sólido 
diferencial r/oi subtendido por un área superficial diferencial dA cuando se ve 
desde un punto a una distancia r de dA se expresa como 


dw = 


dA„ 


dA cos ĺì 
r* 


U2-12) 
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en donde a es el ángulo entre la normal de la superfície y 1a dirección de vi- 
sión y, por tanto, dA n = clA cos a es el área noi-mai (o proyectada) a la direc- 
ción de visíón. 

Las superficies pequeiias vistas desde distancias más o menos grandes se 
pueden tratai' apraximadamente como áreas diferenciales en los cáìculos de 
ángulos sólidos. Por ejempìo, el ángulo sólido subtendido por una superficie 
piana de 5 cm 2 cuando se ve desde un punto O a una distancìa de 80 cm a lo 
iargo de la norrnai a esa superfície es 

^íí 5 cm- -I o i vy i r\-A 

^ — -í 2 = 7*81 X 10 a sr 

r 2 (80 cm)" 


Sí se inclina la superficie de modo que ía normal a ella forine un ángulo de a 
= 60° con la recta que conecta el punto de visión y el centro de la superficie, 
el área proyectada serfa dA n - dA cos a = (5 cm 2 )cos 60° = 2.5 cm 2 y T en este 
caso, el ángu lo sólido representarfa ía mitad del valor que acaba de determb 
narse. 


Intensidari de la radiación emitida 

Considere la emisión de radiación por un elemento diferencial de área dA de 
una superficie, como se muestra en la fígura 12-18. La radìación es emitida en 
todas direcciones hacta el espacìo hemisfértco y la que emana a través del área 
supertìcial dS es praporeÌonaJ al ángulo sólido dm subtendido por dS. También 
es proporcìonal al área radiante dA según la ve un observador sobre dS la 
cual varía desde un máximo de dA, cuando ciS está directamente arriba de dA 
(0 — 0 Ù ), hasta un mínimo de cero, cuando dS está en el fondo (0 = 90*). Por 
lo tanto, el área efectiva de dA para la emisión en la direcdón de 9 es la pro- 
yección de dA sobre un plano normal a 0> la cual es dA cos 0. La intensidad 
de radiación en una direccìón dada se basa en un área unítaria nonnaì a dicha 
direcdón, con el fín de proporcionai’ una base comun para la coiiiparación de 
la radiación emitida en diferentes direcciones. 

La íntensidad de radiacipn se define como la razon a ia cuaì la 

energfa de radiación dQ e se emiie en la dirección (9, 4>) por unidad de área 
normaì a dichct direccìón y por unìdad de ómgulo sólido en torno a esta mis- 
mci dirección; es decir. 


IJP- 4>) 


dQr 

dA cos B * díú 


dA cos 6 sen ft d$ d 4 > 


(W/m 2 - sr) {12-13) 




4»*) 


Ángulú sàlida para im hemisfeńù: 

w= JeííU =^ =e J^ = ^&en 0 dB d$= 2 <ir 
Hemííferiíj 


r sen 6 d<p 


O^O^tt/2 
0 ^ <p ^ 2 tt 


Radiíieion 
emitida haria 
Ja dirección ( 0 , 0 ) 


rsen 0 

Ánguto solitlo: 
dt ú= dSír 2 
= &en Qd&dtp 

P 


dS = (r sen Bd<t>)(r d&) 
— r 1 sen 0 d 0 d<p 


r dB 


FIGURA 12-18 
Emisión de radiaciótt 
desde un elemento 
diferencial de 
superficte hacia el 
espado hemisférico 
circundante a través 
de un ángulo sólido 
diferencíal. 
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Área proyeciiida 
^ A tt = A ct>s & 



FÍGURA 12-19 

La intensidád de radiación se basa 
en el área proyectada y, por latuo, 
el cálculo de la emisión de radíación 
desde una superfide comprende 
la proyeeción de esta última. 



FIGURA 12-20 

Radiación incidente sobre 

una supertlcie en la dirección (0, <£}. 


Eìflujo de radìación es eJ poder de emisión E (la razón a la eual se emite la 
energía de radiadón por unidad de área de la superficíe emisora), el cual se 
puede expresar en la forma diferencial como 

dQ e 

dE = j>) cos 0 sen 9d9dj> (12-14) 


Dado que el hemisferio que está arriba de la superficie intercepta todos los ra- 
yos de radiación emitidos por ésta T el poder de emisión hacia el hemisferio 
que la rodea se puede determinar por integración como 


E = J c jg _ | J 4(0. <£) cos 9 sen 9 d0 dd> (W/m*) (12-15) 


heroìífrFio 


En general, la tntensidad de radiación emitida por una superficie varía con 
la dirección (en especia! con el ángulo eenital 0). Pero en la práctíca mu- 
chas superficies se pueden considerar como si fueran difusas. Para una su- 
perficie difusamente emisora, la intensidad de la radiación emitida es in- 
dependiente de la dirección y, por consiguiente* 4 = constante. Puesto que 

J ‘2tr rir/2 

cos 9 scn 9 d0d<}> — tt, en este caso la reìación del poder de emisión 

4»=oJtì=o 

de la ecuación 12-15 se reduce a 


Superflde djfusameme emisom: E — rrl e (W/rrf) (12-15) 

Note que el factor en la eeuación 12-16 es tt + E1 lector podrfa haber esperado 
que fuera 27r, ya que la intensidad es la energía de radiación por unidad de 
ángulo sólido, y el ángulo sólído asociado con un hemisferio es 2 tt + La razón 
para que el factor sea tt es que el poder de emisión se basa en el área super- 
ficial realy en tanto que la intensidad se basa en el área proyectada (y, por 
consiguiente, en el factor cos 6 que la acompana), como se muestra en la 
figura 12-19. 

Para un cuerpo negro, el cual es un emisor difuso, la ecuacìón 12-S6 se 
puede expresar como 

Cuerpa negtv; Et, = rrì b (12-17) 

en donde E b — crT 4 es el poder de emisiòn de cueipo negro. Por lo tajito, la 
imensidad de la radiacìón emitidapor un cuerpo negro a la temperatura abso- 
luta T es 

Etri T ) 

Càierptìnegm: ít,(T) = ■ ^ = —— (W/ra 3 ■ sr) 02-18) 


Radiación incidente 

Todas las superficies emiien radiación, pero también recìben la emitida o re- 
flejada por otras supcrficies. La intensidad de la radiación incidente, 4(0, d>) 
se define como la razón a la cuaiìa energía de radìación dG incide desde la 
direccìón (9, <j>) por tmidad de área de ía superjìcie veceptora normaí a esta dì- 
reccìón y por unìdad de ángulo sólido alrededor de esta última (figura 12-20). 
Àquí, 0 es el ángulo entre la dirección de la radiación incidente y la normal a 
la superficie. 

E1 fiujo de radiación incidente sobre una superficie desde todas direccìones 
se llama irradiaeión G y se expresa como 

<í = 4G — I 4(0, 4>) eos 9 sen 0 dB dtfa (W/nr) ( 12 * 19 ) 

j J^oJtì=0 
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Por lo tanto, la irradiación representa la razón a la cual la energía de radiación 
incide sobre una supeificie por unidad de área de esta última, Cuando la radia- 
ción incidente es difusa y, por tanto, = constante, !a ecuación 12-19 se re- 
duce a 

Radiadón difummente ìnddmte: G ~ wlf í\V/nr} (12-20) 

Una vez más, note que la irradiación se basa en el área superfìcial real (y 4 
como consecuencia, en el factor cos en tanto que la intensidad de la radia- 
ción incidente se basa en el área proyeetada. 

Radiosidad 

Las superficies emiten radiación y la reflejan, por tanto, la radiación que sale 
de una superfìcie consta de eomponentes emitidas y reflejadas, como se mues- 
tra en la figura 12-21. E1 cálculo de la transferencia de calor por radiación 
entre superttcies comprende la energía wtal de radiación que emana de una 
superficie, sin iniportar su origen. Por tanto, necesitamos definir una cantidad 
que represente la razón a la cual la energía de radiación sale de una unìdad 
de área de una superficie en todas direcciones. Esta cantidad se llama la ra- 
diosidad J y se expresa como 

itt fwa 

4 * é} cas 6 sen 0 dd d<h ( W/m 2 ) (12-21) 

en donde h+r es la suma de las iniensidades emitida y reflejada. Para una su- 
perficie que es tamo un emisor difuso como un reflector difuso, / (1+ , = cons- 
tante y la relación de radiosidad se reduce a 

fùíú.wr y reflector difu.su: J = (W/ui') (12-22) 

Para un cuerpo negro la radiosidad J es equivalente al poder de emisión E h , ya 
que un cuerpo de este tipo absorbe toda la radiación incidente sobre él y no 
hay componente reflejada en la radiosidad. 

Cantìriades espectrales 

Hasta ahora consideramos cantidades totales de radiación (cantidades integra- 
das sobre todas las longitudes de onda) y no hicimos referencia a la dependen- 
cia con respecto a la longitud de onda. Este enfoque concentrado resulta 
adecuado para muchos problemas de radiación que se encuentran en la prácti- 
ca. Pero a veces es necesario considerar la variación de la radiación con la Ion- 
gitud de onda así como con la dirección y expresar las cantidades en una cierta 
longitud de onda A o por intervalo unitario de longitud de onda con respecto 
a A. Esas cantidades se mencionan como cantidades espectrales para atraer la 
atención hacia su dependencia con respecto a la longitud de onda. Se usa el 
modificador “espectral” para indicar “a una longitud de onda dada”. 

Por ejemplo, la intensidad especlral de radiacìón, / A (A, 6, <f>), es sencilla- 
mente la intensidad total de radiación 1(6, <f>) por intervalo unitario de longi- 
tud de onda en torno a A. La intensidad espectral para la radiación emitida 
/ A , f (A, 8, d>) se puede definir como la razón a la cual la energía de mdiación 
dQe es emitida a la longitud de onda A en la dirección (6, <f>) por unidad de 
área normal a esta direcáón, por unidad de ángulo sóìido en torno a esta úl- 
tima, y se puede expresar como 

dQ c 

e ' *> = JAcostìda-dX (W/m • sr • ^ m> (12 ' 23) 



RaUiosidad. i 



Las ires clases de flujo de radiación 
(en W/m 2 ): poder de emisión, 
írradiación y radiosidad. 
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FIGURA 12-22 

La ìntegración de una cantìdad 
“espectrar" para todas las longítudes 
de onda da la cantidad “totaT 7 . 


Entonces el poder de emisión espectral queda 

f2jr fìr/2 

E x = J A * (Á, Q, 4>) cos Q sen Q dQ d<f) (W/m 2 ) (12-24) 

Se pueden obtener relacíones similares para la irradiación espectra] G x y la ra- 
diosidad espectral J x> reemplazando / À ^ en esta ecuación por / A , y / A e+n res- 
pectivamente 

Cuando se conoce la variación de la intensidad de radiación espectral / A y la 
longitud de onda À se puede determinar la intensidad total de radiacìón l para 
la radiación emitida, la incidente y la incidente más ia reflejada, por integra- 
ción sobre todo el espectro de longitudes de onda como (figura 12-22) 


= í\ ( rfA : 

t,- í\ f dA. 

y 



xt r dA 

(12-25) 

Jo 

J o 


. 

0 




Entonces se pueden usar estas intensidades en ías ecuaciones 12-15, 12-19 y 
I2-21 T con el fin de detenninar el poder de emisión, £ T la irradiación G y la ra- 
diosidad J , respectivamente. 

De manera anáJoga, cuando se conocen las variaciones de los flujos de ra- 
diación espectral, con la longitud de onda A se pueden determinar 

los flujos totales de radiación por integración sobre todo ei espectro de tongi- 
tudes de onda mediante 


£ = 


Jii 


dA. 


C = C. rfA. 


J = 


h dA 


(12-26) 


Cuando las superfictes y laradiación incidente son difusas , los flujos de ra- 
diación espectrales están relacionados con las intensìdades espectrales por 

£* = irJ u , C, = ttI u , y J* = nl K(lr (12-27) 

Note que ias relaciones para las cantidades de radiación espectrales y totales 
tienen la misma fomna. 

La intensidad espectral de la radiación emitida por un euerpo negro que 
está a una temperatura absoluta T, a una longilud de onda X ha sido determi- 
nada por Max Planek y se expresa como 

4AA■ T) - A^exptńCfj/AAn - lj {W/m *' sr ' { ’ 2 ' 28) 


en donde h = 6.626069 X lO^ 34 J * $ es la constante de Planck, k = L38Q65 
X 10 -23 J/K es la constante de Boltzmann y c 0 = 2.9979 X 10 S m/s es la ve- 
locidad de la luz en el vacío. Entonces, con base en la ecuación 12-27, ei po- 
der de emisión espectral de cuerpo negro es 


À 2 = 5 cm 2 



Ai ^3cm 2 
7, -600K 

FiGURA 12-23 

Esquema para el ejemplo 12-3. 


£ M (A. r) = tr/^A, T) (12-29) 

Pormedio de la ecuación 12-4 se da una relación simpliflcada para 


f/fWPJLD 12-3 Radiación incidente sobre una superticie 
pequena 

Una superficíe pequena de área A x = 3 cm 2 emite radiacìón como un cuerpo M 
negro a T x - 600 K. La parte de la radíación emitida por A x choca contra otra | 
superfície pequeha de área A 2 - 5 cm 2 , orìentada como se muestra en la figura i 
12-23. Determine el ángulo sólido subtendido por A 2 cuando se ve desde A x y • 
la razón con la cual la radiacíón emítida por esta última choca contra A 2 . 
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SOLUCtÓN Una superficíe está sujeta a radiacíón emítida por otra superfìcie. 
Se deben determinar el ángulo sólido subtendido y la razón a la cual se recìbe 
la radiacíón emítida. 

Suposìciones 1 La superficie A t emite dtfusamente como un cuerpo negro. 2 
Tanto A x como A 2 se pueden considerar superftcies diferencìales, ya que son 
muy pequenas en comparación con el cuadrado de la distancìa entre ellas, 
Anátisis Haciendo la aproxímación de y Á 2 como superficìes dìferencìales, 
se puede determinar el ángulo sólido subtendido por A 2 cuando se ve desde A ìt 
a partir de la ecuación 12-12, como 



Ai COS 


r 


2 


(5 cra-) cos 40° 
(75 cm) 2 


= <L81 X 10 4 sr 


puesto que ta normat de A 2 forma un ángulo de 40* con la dtrección de visión. 
Note que ei ángulo sólìdo subtendido por A 2 sería el máximo si la posìctón de 
ésta fuera normal a la dirección de visión. Asimismo, el punto de visión sobre 
A 2 se toma como un punto medio h pero puede ser cuaiquier otro ya que se su- 
pone que A ? es muy pequena. 

La radiación emitida por que choca contra A 2 es equivalente a !a radiación 
emitida por aquélla a través del ángulo sótido m 2 -i. La intensidad de la radia- 
ción emitida por A } es 


E'fTQ gt Tj 

7T 7T 


(5.67 X 1O' 0 W/m 2 * K 4 )(600 K) 4 
—-—— ■ -= 2339 W/m- ■ sr 


Este vaíor de ia intensídad es el mísmo en todas direcciones ? puesto que un 
cuerpo negro es un emisor dífuso. La intensìdad representa la razón de la emi- 
sión de radiación por untdad de área normal a la dirección de emísión, por uni- 
dad de ángulo sólido. Por lo tanto, la razón de la energía de radìacíón emitída por 
A\ en !a direcdón de a través det ánguto sóiido co 2 .\ f se determina al multìpli- 
car / t por el área de normal a 6 X y por el ángulo sólido íí? a4 ; es decir t 

Q 1-2 = Ti(Aj CQS 0|)ù>2_| 

= (2 339 W/m 2 ■ sr)(3 X I0’ 4 cos55 $ m 2 )(6.8I X 10' 4 sr) 

= 2 t 74 X 10' 4 tV 

Por lo tanto, la radiación emitida desde !a superficie A x chocará contra la super- 
ficíe A 2 a razón de 2.74 x ICT 4 W + 

Discusión La razón total de emísión de radiacíón desde la superficie A { es Q G 
= A^aTf = 2.204 W. Por lo tanto, la fracción de la radiadón emitida que cho- 
ca contra 4 2 es 2.74 X 10 4 /2.204 = 0,00012 (o sea, 0.012%), Puestoque el 
ángulo sólido asociado con un hemisferio es 2 tt t la fraccíón del ángulo sólido 
subtendìdo por A 2 es 6.81 x 10“V{2ir) = 0,000108 (o sea, 0.0108%), lo cua! 
es 0.9 veces fa fracción de radíacíòn emitída. Por lo tanto, la fraccìón del ángu- 
lo sólìdo que una superficie ocupa no representa la fracción de la energía de ra- 
diación que dìcha superfície recibìrá, ìncluso cuando la intensidad de la 
radiaciòn emitida es constante, Esto se debe a que la energía de radiación emb 
ttda por una superficìe en una dìreccìón dada es proporcional al área proyecta- 
da de ella en esa dirección y se reduce desde un máxìmo en 0 = 0' (la dirección 
normal a la superficìe) hasta cero en $ - 90 e (la dirección paratela a la superfi- 
cie). 


12-5 ■ PROPIEDADES DE RADIACIÓN 

La mayor parte de los materiaìes que se eocuentran en la práctiea, como los 
metales, la madera y los ladrillos, son opacos a la radiación térmica, y se con- 
sidera que la radiación es un fenómeno superficìal para ese tipo de materiales. 
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Es decir, la radiaciÓR térmica es emitída o absorbida a menos de unas cuantas 
de las primeras micras de la superficie y, como consecuencia, hablamos de prO’ 
piedades relatìvas a la radiación de las supeìjícies para los xnateriales opacos. 

Àlgunos otros materiales, como el vídrio y el agua, permiten que Ja radia- 
ción visible penetre hasta profundidades considerables, antes de que tenga ìu- 
gar algmrn absorción significativa. Es obvio que la radiación a través de ese 
tìpo de materiales semilransparentes no puede considerarse un fenómeno su- 
perficial, puesto que lodo el volumen del material interactúa con la radiación. 
Por otra parte, tanto eì vidrio como el agua son prácticamente opacos a la 
radiación infraixoja. Por lo tanto, los materiales pueden exhibir un compor- 
tamiento diferente a iongitudes de onda diferentes y la dependencia con 
respecto a la Jongitud de onda es una consideración importante en el estudio 
de las propiedades relatívas a la radiación, como la emisividad. la absortivi- 
dad, la reflectividad y la transmisividad de esos materiales. 

En Ìa sección anterior defmimos un cuerpo negro como un emisor y absor- 
bedor perfecto de la radiación y se dice que ningun cuerpo puede emitir más 
radiación que un cuerpo negro a la misma temperatura. Por lo tanto, un cuer- 
po negro pucde servir como una referencia conventente en la descripción de 
las caracteristicas dc emisíón y absorción de las snperficies reales. 

Emisividad 

Laemisividad de una superficie representa ìa razón entre la radiación emiti- 
da por la superficìe a una temperatura dada y ia radìacián emìtida por un 
cuerpo negro a la misma temperatura. La emisividad de una superficie se 
denota por s y varía entre Oy l 5 0Se< 1 * La emisividad es una medída de 
cuán cerca se aproxima una superficie a un cuerpo negro, para el cual á = L 

La emisividad de una superficie real no es constante. Más bieru varía con la 
temperatura de la superficie, así como con la langiiud de onda y la direccìón 
dc la radtaeión emitida. Por Jo tanto, se pueden definir diferentes emisividades 
para una snperficie dependiendo de ios efectos considerados. La emisividad 
más clemental de una snperficie a usia temperatura dada es la emzsividad di- 
recdonal espectral. la cual se define como la razón entre la intensìdad de la 
radiaeión emitida por la superficie a utia iongitud de onda específica, en una 
dirección espectfíca, y la intensidad de la radiación emitida por un cuerpo ne- 
gro a la misrna temperatura, a la mìsma longitud de onda; esto es, 

Íl*(A,0,0,T) 

„CA f 0.0. T) = - > . =r - (12-30) 

en donde se usan ìos subíndices À y 0 para designar las cantidades espectrales 
y direccionales , respeclivamente. Noíc que ia intensidad de radiación de cuer- 
po negro es independiente de la dirección y, por tanto, no tiene dependencia 
funcional con respecto a 0 ni a 

La emisividad direceional total se define de manera semejante. usando in- 
tensidades totaíes (intensidades Ìntcgradas sobre todas las longitudes de onda) 
como 

. _ h(0„ 0, T) 

#$0^7) = * (12-31) 

En la práctica suele ser más conveniente trabajar con propiedades reiativas a 
la radiación promediadas sobre todas las direcctones, llamadas propiedades 
hemisférìcas. Puesto que el poderde emtsión espeetral es la íntegral de la ve- 
ìocidad de la energfa de radiación emitìda a una longìtud de onda específica, 
por unidad de área superficial sobrc todo el hemisferio, la emisívidad hemis- 
féríca espectral se puede expresar como 
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l) = 


^iA.n 

£*aÍA. 7*) 


(1242) 


Note que la emisividad de una superficie a una longitud de onda dada puede 
ser dìferente a temperaturas diferentes, ya que la distribución espectral de la 
radiación emitida (y, por eonsigitiente, la cantidad de radiacìòn emitida a una 
longítud de onda dada) cambia con la temperatura. 

Por ultimo, la emisívidad hemisférica total se define en términos de la 
energía de radiación emitida sobre todas las longttudes de onda en íodas las 
direcciones T como 

E(T) 

« TI ‘m ll2 - 33 ’ 

Por lo tanto. la emisividad hemisférica total (o T seocillamente, la ‘"emisivi- 
dad promedio^) de una superficie a una temperatura dada representa la razón 
entre la energfa total de radiaciòn emitida por la superfície y la radiaciòn emi- 
tida por un cuerpo negro de la misma área supeificial a la misma temperatura. 

rm 

Nòtese, con base en las ecuaciones 12-26 y 12-32, que E = E k dk y E x { A, 

Jo 

T) = e A (À T T)E bX (k, T), la emisividad hemisférica totaì también se puede 
expresar como 

f-iT) | Ai T)Ef,^k, T\dk 

— st> - n2 - MI 


dado que E b {T) = crT A . Para realizar esta inlegración necesitamos conocer la 
variación de la emisividad espectral con la longitud de onda a la temperatura 
especitìcada. E1 integrando suele ser una función complicada y la solución tie- 
ne que hallarse numéricamente. Sín embargo, se puede llevar a cabo con bas- 
tante facilidad si se divide el espectro en un número suficiente de bandas de 
iongitudes de onda suponiendo que la eraisividad permanece constante sobre 
cada banda; es decir, expresando la función e A (À, T) como si fuese escalona- 
da. Esta simplificación resulta muy conveniente a cambio de un poco de sacri- 
ficio de la exaetitud, ya quc nos permitc transformar la integración en una 
suma en términos de funciones de emisión de cuerpo negro. 

Como ejemplo, considcre la función de emisividad cuya gráfica se da en la 
figura 12-24. Da la apariencia de que se puede aproximar razonablemente 
bien por medio de una función escalonada de la forma 

Í B\ ~ constante, A<A, 

e, — constante, A, < À < À 2 (12-35) 

e 3 = constante, Àj ^ À < 30 

Entonces, basándose en Ia ecuación 12-34, la emisividad promedio se puede 
determinar descomponiendo la integral en tres partes y utilizando la definición 
de la función de radiación de cuerpo negro, como 


e{T) = 


e t I E b)i dk I Ef j A t/À £3 1 E bìl d\ 

Jo , J*. , J*. 

T- 


— e i fù-Á^T) + s 2 fx^-x^T) + £3 fx,,-iAT) (12-36) 


La radiación es un fenómeno complejo por sí mismo y la consideración de 
la dependencia de las propiedades con respecto a la longitud de onda y la di- 
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RGURA 12-24 
Aproximaeión de la variación real de 
la emisividad con la longitud de onda 
por medio de una función esealonada. 
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Superficie mit: 
c ( i # ^onsrante 
constunte 

Snptrjìcìe dìfusa: 

B i} ~ constante 

Supéificie $ris: 

&X = constante 

Superfjcie gris, dìfusa: 

é ^^constante 

FIGLJRA 12-25 

Efecto de ías aproximaciones 
dií'usa y gris sobre la emisividad 
de una superftcie. 



BGURA 12-26 

Varìaciones tfpìcas de la emisividad 
con la dirección para conductores 
y no conductores eléctricos. 


rección, suponiendo que existan datos suficientes, la hacen todavfa más com- 
pHcada. Por lo tanto, a menudo se utiìizan las aproximaciones grìs y difusa en 
los cálculos de la radiación, Se dice que una superfície es difusa si sus pro- 
piedades son independientes de la dìrección y grìs si $us propiedades son in- 
dependientes de la longitud de onda. Por lo tanto, ìa emisividad de una super- 
ficie gris y difusa es sencillamente su emisividad hemisférica total debido a 
que no depende de la dirección ni de ía longimd de onda (figura 12-25)* 

Resultan pertinentes unos coantos comentarios acerca dc la validez de la 
aproximación difusa. Aun cuando ias superfìcies reales no emiten radiación de 
una manera peifectamente difusa, como io hace un cuerpo negro, a menudo se 
aproximan a ello. En la figura 12-26 se da la variación de la emìsividad con 
1a dirección tanto para conductores eléctricos como para no conductores* En 
este caso 6 es el ángulo mcdido desde la normal a la superfícìe y, por consi- 
guiente, 8 = 0 para la radiaeión emtttda en una dirección normal a esta última. 
Note que s $ permanece casi constante para más o menos 6 < 4CT, para los con- 
ductores, como los metales, y para 6 < 10\ para los no conductores, como los 
plástieos. Por lo tanto, la emisivídad direccional de una superficie en la direc- 
ción normal es representativa de su emisividad hemisférìca. En el análisis de 
la radiaciòn es practica coniún suponer que las superfícies son emisores difu- 
sos ? con una emisividad ìgual al valor en la dirección normal (0 — 0). 

En la fígura 12-27 se ilustra el efecto de la aproxìmación gris sobre la emi- 
sividad y el poder de emisión de una superfìcíe real. Note que en general la 
emisión de radiación desde una superficie real difìere de la distribución de 
Planck y la curva de emisión puede tener varios picos y valìes. Una superficie 
gris debe emitir tanta radiactón como la superfície real que representa a la 
misma temperatura. Por lo tanto, las áreas debajo de las curvas de emisión de 
las superficies real y grìs deben ser iguales. 

En ìa tablaA-18 del apéndice se dauna lista de las emisividades de materia- 
les comunes, y en la figura 12-28 se ilustra la variación de la emisividad con 
la longítud de onda y la temperatura. En ia fìgura 12-29 se dan rangos típicos 
de la emisividad de varios materiales. Note que, por io generaf los metales 
tienen emisividades bajas* tanto como 0.02 para las supeificies pulidas, y los 
no metales, como la oerámica y los materiales orgánicos las tienen altas. La 
emisividad de los metales se incrementa con la temperatura. Asimismo, ìa oxi- 
dación causa un aumento sígnificativo en la emisividad de los metales. Los 
metaies intensamente oxidados pueden tener emisividades comparables a las 
de los no metales. 


FIGURA 12-27 

Comparación de la emisividad a) y el 
poder de emisìón h) de una superficie 
real con los de una supeificie gris y un 
cuerpo negro a la misma temperatura. 
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0.1 0.2 0.40.6 1 2 4 6 10 20 40 60 100 

Longitud de onda, X t fim 

a) 



h) 

FIGURA 12-28 


Variación de ìa emisivídad normal con a) la longitud de onda y b) la temperatura pm-a varios materiales. 


Se debe de tener cuidado en el uso e ínterpretación de los datos acerca de 
propiedades relacionadas con la radiación que aparecen en la literatura, ya que 
dependen fuertemente de las condicíones de la superficie, como la oxídación, 
la aspereza, el tipo de acabado y la Hmpieza. Como consecuencia, se tienen 
una discrepancía e incertidumbre considerables en los valores de los que se in- 
forma. La incertidumbre se debe en gran parte a la dificultad para caracterizar 
y descrìbir con precísìón las condiciones de la superficie. 


JJ EJEMPLO 12-4 Emisìvidad úe una superfìcie 

!! y el poder de emisión 

La funcìón de emtsividad espectral de una superficie opaca a 800 K se aproxí- 
ma como (fìgura 12-30) 

í — 0.3 r 0s\<3 ^cm 

e x - | e 2 “ 0-8, 3 jum < X < 7 ju,m 

[ ” 0 . 1 , 7 jLtm ^ X < oo 

m Determine la emisìvidad promedio de la superfìcíe y su poder de emìsióm 

I 

SOLUCtÓN Se da la variacíón con la longitud de onda de la emisivtdad de una 
superficie a una temperatura específica. Deben determínarse la emisívìdad pro- 
medio de la superíicie y su poder de emisión. 

Anáfisis La variación de la emisividad de la superficie con la longitud de onda 
se da como una función escalonada. Por lo tanto, se puede determinar ìa emi- 
sividad promedio de esa superficie basándose en la ecuacíón 12-34 y descom- 
poniendo la integral en tres partes, 


b(T) = 


ei [ E bX d\ b 2 [ E b\ àk 

Jo _ h\ _ 

ítT 4 ctT 4 


í: 


e 3 E hk dX 
aT 4 


“ e i fo-k^T) + £iA r >, 2 (T) + C 3 A^vJT) 

= ^ìÁj + i "/x 1 ) + ^ 3(1 - A 2 ) 


Vegeiacíón, agua T piel C3 

Materiales de construccìóji. pinturas \ I 
Rocas, suclo 1 , i 

Vìdrios. minerales 1 1 

Carbón I \ 

Cerámíca I _ I 

_Metales 

1 1 oxìdados 

1 "1 Metales no pulidos 

■ 1 \ Metales pulidos 

_ 1 _ 1 _[_ 1 _ 

0 0.2 04 O.ó G.8 J.O 

FIGURA 12-29 

Rangos típicos de la emisividad 
para varios materiales. 


e x ■ 
1.0 


o.s 


03 - -j 

t t 

CU - ] j - 

oL_ 1 _ 1 _* 

0 3 7 X, fim 

FIGURA 12-30 

Emisivídad espectral de la superficie 
considerada en el ejemplo 12-4. 
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Radíación 

incidente 



Transmítida 
r G 


FIGURA 12*31 

Absorción, reflexión y transmisión de 
ía radiacíón incidente por m material 
semitransparente- 


en donde f v , y f Kz son tas funciones de radíación de cuerpo negro y se determi- 
nan a partir de la tabla 12-2 cormo 

X t r = (3 /xm)(800 K) = 2400 pm ♦ K / Xj = 0.140256 

X 2 r = (7 /xm)(800 K) = 5 600 jum ■ K /^ = 0.701046 

Note que /b_ M = - f 0 = f Xl , puesto de f 0 = O, y = f„ - 4 2 = 1 - 4 2 , 

dado que f„ = 1. Sustituyendo 

e = 0.3 X 0.140256 + 0.8(0.701046 - 0.140256) + 0.1(1 - 0.701046) 

= 0.521 

Es decìr, la superfide emitirá tanta energía de radiación a 800 K eomo una su- 
perficie gris que tenga una emisividad constante de e = 0.521. El poder de 
emisión de ta superfìcie es 

E = buT 4 = 0.521(5.67 x 1G"* W/m 2 - K 4 )(800 K) 4 = 12100 W/m 2 

Dísctìsión Note que la superficie emíte 12.1 kJ de energía de radiación por se- 
gundo por m 2 de área. 


Absortividad, reflectividad y transmisividad 

Todo lo que nos rodea emite radíación en forma constante y la emisividad 
representa las características de emisión de esos cuerpos. Esto signífìca que 
todo cuerpo, incluyendo el nuestro, es constantemente bombardeado por ra- 
diación proveniente de todas direcciones, en un intervalo dc longitudes de 
onda. Recuerde que el flujo de radíación que incide sobre una superfìcie se 
llama irradiación y se denota por G> 

Cuando la radiación choca contra una superfície, parte de ella es absorbida, 
parte de ella es refìejada y la parte restante, si la hay, es transmitida, como se 
ilustra en la figura 12-3 L Lafracción de irradiacìón absorbida por la super- 
ficìe se llama absortividad a, la fracción reflejada por la superficie recibe el 
nombre de reflectividad p y y lafracción transmitìda es la transmisividad r; 
es decir. 


Àbsonivtdad: 
Reflectividad; 
Transm isivi dad: 


_ Radiaeión absorbida 


0<a<l 

Radiación mcìdente 

G * 

Radiación reflejada 

G rcí 

0<p<l 

^ Radiación incidente 

G ’ 

_ Radiación transmitida 

G lr 

OStSI 

Radiación incidente 

G 1 


U2-37) 
(12 38) 

(12 39) 


en donde G es la energía de radiación que incide sobre la superfície y G abs , G ref 
y G ír son las porciones absorbida, reflejada y transmitida de ella, respectiva- 
mente. La primera ley de la termodinámica requiere que ia suma de energía de 
radiación absorbida, reflejada y transmitida sea igual a ia radiacìón incidente; 
esto es, 

G a ^ + G tú f + = G (12-40) 

Divìdiendo cada término de esta relación entre G se obtiene 

oi + p + r=l (12-41) 

Para ias superficies opacas, t = 0 y, por tanto, 

a + p = 1 (12-42) 
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La anterior cs una relación importante yaque nos permite determinar tanto ìa 
absortividad como la reflectividad de una superficie opaca midiendo cualquie- 
ra de estas propiedades. 

Estas definiciones son para propiedades hemisférícas totales, dado que G re- 
presenta el flujo de radiación que incide sobre la superficíe desde todas direc- 
cíones sobre el espacio hemisférico y sobre todas las iongitudes de onda. Por 
consiguiente, a, py r son las propìedades promedio paratodas lasdireccìones 
y todas las longitudes de onda. Sin embargo, como la emisividad* estas propìe- 
dades también se pueden definir para una longitud de onda y una dirección es- 
pecífica o para ambas. Por ejemplo, la absortividad direccional espectral y 
la reflectividad direccionnl espectral de una superficie se definen, respecti- 
vamente, como las fracciones absorbida y reflejada de ]a intensidad de la ra- 
diación incidente en una kmgitud de onda y una dirección específicas, como 

y ^ u »' Taì ? í " !J3) 


De modo semejante, la absortividad hemisférlca espectrai y la reflectivi 
dad hemisférìca espectral de una superficie se defmen como 


‘^ A) = G t ( À) 


y 




C.cwf< à> 

c A < À) 


(12-44) 


en donde G A es ia inadiación especti ai (en W/nr • /im) que incide sobre la su- 
perficie, y G A abs y G A , ref son las porciones absorbida y reflejada de ella, res- 
pectivamente. 

Se pueden definir cantidades similares para la transmisividad de materiales 
semitransparentes. Por ejemplo, la transmisividad hemisférica espectrai de 
un medio se puede expresar como 

G a ij(A) 

T ‘ IA, --cjÀr 

La absortividad, reflectívidad y transmisivídad promedios de una superficie 
también se pueden definir en términos de sus contraparles espectrales como 

I « A G a í/A I p a G a í/à j T, G x dk 

J« Jh Jo 

«=— 7T~ ~ />=—TZ -• T = - (,2 ‘ 48) 

I G a í/A \ G*dÁ I G,t/A 

La reflectividad dìfiere un tanto de las otras propiedades en el sentido de 
que tiene naturaleza bìdireccìonal. Es decir, el va!or de la reflectividad de u na 
superficie no depende sólo de la dirección de ia radiación incidente sino tam- 
bién de la dirección de la reflexión. Por io tanto, los rayos reflejados de un haz 
de radiacìón que incide sobre una superficie real en una dírección específica 
fonnarán una configuración geométrica irregular, como se muestraen la figu- 
ra 12-32. Ese tipo de datos detallados con respecto a la reflectividad no exis- 
ten para ía mayor parte de las superficíes e incluso, sì los hubiera, tendrían 
muy poco valor en los cálculos referentes a la radiación, ya que esto por lo co- 
mun agregarían más complicacíón al análisis. 

En ia práctica, en beneficio de la sencillez, se supone que las superficies re- 
flejan de una manera perfectamente especular o difusa, En ìa reflexión es- 
pecular el ángulo de reflexión es igital al ànguto de incidencia del haz de ra- 
diación, En la reflexión difusa la radìacìón se refleja de igual manera en 
todas direcciones* como se muestra en la figura 12-32. La refiexión de las su- 
perficies lisas y pultdas se aproxima a la especular, en tanto que ìa de las 


Normal 



Ndtnal 




Diferentes lipos de reflexión desde una 
superficie: íj) real o irregulan 
b) difusa y c ) especular. 
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300 400 600 1 (XX) 2000 4000 6000 

Temperatura dc la fuente. K 
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1. Arcilla 

2. Asbesto 

3. Corcho 
-4. Madcra 

5. Porcelana 

6. Concreto 

7. Tcjus 

S. Aluminio 
9. Grafilo 


FIGURA 12-33 

Variación dc la absortividad con la 
temperatura de la fuente de irradiación 
para varios materiales comuncs 
a la tempcratura ambiente. 


superficies ásperas se aproxima a la difusa. En el análisis de la radiación lo 
liso se define con relación a la longitud de onda. Se dice que una superficie 
es lisa si la altura de la aspereza superficial es mucho menor que la longitud 
de onda de la radiación incidente. 

A diferencia de la emisividad, la absortividad de un material es prácti- 
camente independiente de la temperatura de la superficie. Sin embargo, sí de- 
pende con intensidad de la temperatura de la fuente en la cual se está originan- 
do la radiación incidente. Esto también resulta evidente en la figura 12-33, en 
la cual se muestran las absortividades de diversos materiales a la temperatura 
ambiente como función de la temperatura de la fuente de radiación. Por ejem- 
plo, la absortividad del techo de concreto de una casa es alrededor de 0.6 
para la radiación solar (temperatura de la fuente: 5 780 K) y 0.9 para la radia- 
ción que se origina en los árboles y edificios de los alrededores (temperatura 
de la fuente: 300 K), como se ilustra en la figura 12-34. 

Advierta que la absortividad del aluminio aumenta con la temperatura de la 
fuente, una característica de los metales y, en general, la de los no conduc- 
tores eléctricos disminuye con la temperatura. Esta disminución es la más pro- 
nunciada para las superficies que el ojo ve blancas. Por ejemplo. la absortivi- 
dad de una superficie pintada de blanco es baja para la radiación solar, pero es 
más bien elevada para la radiación infrarroja. 



FIGURA 12-34 

La absortividad de un material puede 
ser bastante diferente para la radiación 
que se origina desde varias fuentes 
a temperaturas diferentes. 


Ley de Kirchhoff 

Considere un pequeho cuerpo de área superficial A s , emisividad s y absortivi- 
dad a a la temperatura T, contenido en un recinto cerrado isotérmico a la mis- 
ma temperatura, como se muestra en la figura 12-35. Recuerde que un recinto 
cerrado isotérmico grande forma una cavidad de cuerpo negro, sin importar 
las propiedades relativas a la radiación de la superficie del recinto, y el cuer- 
po que se halla en él es demasiado pequeno como para interferir con la natu- 
raleza de cuerpo negro de la cavidad. Por lo tanto, la radiación que incide 
sobre cualquier parte de la superficie del cuerpo pequeno es igual a la emitida 
por un cuerpo negro a la temperatura T\ esto es, G = E h (T) = crT 4 y la radia- 
ción absorbida por el cuerpo pequeno por unidad de área de su superficie es 

<?ate - &G = acrT A 
La radiación emitida por el pequeno cuerpo es 

£'cmh = eaT A 

Considerando que el pequeno cuerpo se encuentra en equilibrio térmico con el 
recinto, la tasa neta de la transferencia de calor hacia dicho cuerpo debe ser 
cero. Por lo tanto, la radiación emitida por el cuerpo debe ser igual a la absor- 
bida por él: 

A'ScrT 4 = A s acrT A 


Por tanto, concluimos que 

e(T) = a(T) (12-47) 

Es decir, la emisividad hemisférica total cle una superficie a la temperatura T 
es igual a su absortividcid hemisférica total para la radiación que proviene de 
un cuerpo negro a la misma temperatura. Esta relación, que simplifica mucho 
los análisis relativos a la radiación, fue desarrollada por primera vez por Gus- 
tav Kirchhoff en 1860 y ahora se le conoce como ley de Kirchhoff. Note que 
esta relación se obtiene con la condición de que la temperatura superfícial sea 
igual a la temperatura de la fuente de irradiación y el lector debe tener cuida- 
do en no usarla cuando existe una diferencia considerable (más de unos cuan- 
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tos cientos de grados) entre las temperaturas de la superflcie y de la fuente de 
irradíación, 

Tambìén se puede repeíir la deducción antes dada para la radiación a una 
longitud de onda específica, para obtener la íbrma espectraì de la ley de 
Kircbhoff: 


B Á iT) = a K (T) { 12 - 48 ) 

Esta relación es válida cuando la irradiación o la radiación emitida son ìnde- 
pendientes de la dirección, La forma de ìa ley de Kirchhoff que no contiene 
restricciones es la direccìonal espectraU expresada como tì (T) = a Á & (T). 
Es decir, la emisividad de una superficie a una longitud de onda, una dirección 
y una temperatura específicas siempre es ìgual a su absortivìdad a las mismas 
longitud de onda, dirección y temperalura, 

Resulta muy tentador usar la ley de Kirchhoff en el analisis de la radiación, 
puesto que la relación s = a junto con p = 1 — a nos permite determìnar las 
tres propiedades de una superfieie opaca a partir del conocimìento de sólo ima 
de ellas. Àun cuando en la mayor parte de los casos la ecuación 12-47 da re- 
sultados aceptables, en la práctica se debe tener cuidado cuando existe una di- 
ferencìa considerable entre la temperatura de la superficìe y la de la fuente de 
la radiaciòn incidente. 

El efecto de invernadero 

Es probable que el lector haya advertido que cuando deja su automóvil bajo la 
luz del Sol en un día soleado el interior se calienta mucho más que el aire del 
exterior y puede ser que se haya preguntado por qué el auíomóviì actúa como 
una trampa de calor. La respuesta se cncuentra en la curva de transmisivìdad 
espectral del vidrio, la cuaì se semeja a una U invertida, como se muestra en la 
figura 12 - 36 . En esta íigura observamos que el vidrio, con los espesores que 
se encuentran en la práctica, transmite más de 90 % de la radiación en el rango 
visible y es prácticamente opaco (no transparente) a Ia radiación en las regio- 
nes infrarrojas de longitudes de onda más largas del espectro electromagnéti- 
co (muy aproximadamente À > 3 pm). Por lo tanto, el vidrio tiene una ventana 
transparente en el ìntervalo de longitudes de onda de 0.3 /xm < À < 3 jLtra, en 
el cuai se emite más de 90 % de la radiación solar. Por otra parte, toda la radia- 
ción emitida por las supeificies a la temperatura ambiente cae en la región in- 
frarroja. Como consecuencia, el vidrio pennìte que entre la radiación solar 
pero no deja que escape la radiación infrarroja proveniente de las superficies 
interiores, Esto causa una elevación en la temperatura interior como resultado 
de la energía que se acumula en el automóvih Este efecto de calentamiento, el 
cual se debe a la característica no gris del vidrio (o plásticos transparentes), se 
conoce como efecto de invernadero, en virtud de que se utiliza principalmen- 
te en los invemaderos (figura 12-37). 

En una escala más grande, también se experimenta el efecto de invemadero 
sobre la Tierra. La superficie de ésta se calienta durante el día como resultado 
de la absorción de ia energía solar y se enfría en la noche al irradiar su energía 
hacia el espacio profundo como radiación infrarroja. Los gases de la combus- 
tión, como el C0 2 y el vapor de agua, que se encuentran en la atmósfera trans- 
miten la gran cantidad de radiación solar, pero absorben la infrarroja emitida 
por la superficie de la Tìerra. Como consecuencia, exìste preocupacìón de que 
ilegue el momento en que la energía atrapada sobre la Tierra cause un calen- 
tamiento global y, por ello, drásticos cambios en los patrones atmosféricos. 

En los lugares htímedos, corao las zonas costeras, no se tiene un cambio 
grande entre las temperaturas diuma y noctuma porque la humedad actua como 
una barrera en la trayectoria de la radiación infrarroja que proviene de la Tíe- 



FIGURA 12-35 


EI pequeno cuerpo contenido en 
un recinto cerrado isotérmico grande 
usado en el desarrollo de la ìey 
de Kirchhoff. 


j-— Visible — 
1.0 .--- 



Longitud de onda X, |i m 


FIGURA 12-36 
Transmìsívidad espectral del vidrío 
al bajo hieiTO a la temperatura 
ambiente para difcrentes espesores. 



Radíacìón 

infrarroja 


FIGURA 12-37 

Un Ìnvemadero atrapa la energía 
pcrmitiendo que entre la radiación 
solar pero no dejando salir 
a la radiaciòn infrairoja. 
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FIGURA 12 38 
La radiación solar que llega 
a la atmósfera terrestre y la irradiancia 
solar total. 


^_ 



FIGURA 12-39 
La energía solar total que pasa 
a través de esferas concéntricas 
permanece constante. pero la energía 
que cae por unidad de área disminuye al 
aumentar el radio. 


rra y, como consecuencia, retarda el proceso de enfriamiento en la noche. En 
zonas con cielos claros, como los desiertos, se tiene una gran oscilación entre 
las temperaturas diurna y nocturna debido a la ausencia de ese dpo de barre- 
ras para la radiación infrarroja. 

12-6 ■ RADIACIÓN ATMOSFÉRICA Y SOLAR 

E1 Sol es nuestra principal fuente de energía. La energía que proviene de él, 
llamada energía solar , llega a nosotros en la fornia de ondas electromagnéd- 
cas después de experimcntar considerables interacciones con la atmósfera. La 
energía de radiación emitida o reílejada por los constituyentes de la atmósfe- 
ra forma la radiación atmosférica. Aquí se da un panorama general de la ra- 
diación solar y atmosférica por su importancia y rclevancia para la vida 
cotidiana. Asimismo, nuestra familiaridad con la energía solar la convierte en 
una herramienta eficaz en el desarrollo de un mejor entendimiento para algu- 
nos de los conceptos que se presentaron al principio. En los numerosos libros 
dedicados a este tema se puede hallar un tratamiento detallado sobre esta 
excitante materia. 

E1 Sol es un cuerpo casi esférico que tiene un diámetro D 1.39 X 10 y m 
y una masa m 2 X 10 3<) , y se encuentra ubicado a una distancia media 
L = 1.50 X 10’ 1 m de la Tierra. Emite radiación en forma continua a razón de 
£soi ~ 3.8 X 10 26 W. Menos de una mil millonésima parte de esta energía (aJ- 
rededor de 1.7 X 10 17 W) choca contra la Tierra, lo cual es suficiente para 
mantenerla caliente y sostener la vida a través del proceso de fotosíntesis. 
La energía del Sol se debe a la reacción continua de fusión durante la cual 
dos átomos de hidrógeno se funden para formar uno de helio. Por lo tanto, en 
esencia, el Sol es un reactor nuclear , con temperaturas tan elevadas como 
40000000 K en la región de su núcleo. La temperatura cae hasta alrededor de 
5 800 K en la región exterior del Sol, Uamada la zona de convección, como re- 
sultado de la disipación de dicha energía como radiación. 

La energía solar que llega a la atmósfera tenestre se llama irradiancia 
solar total G,, cuyo valor es 


G,= 1373 W/m 2 (12-49) 

La irradiancia solar total (también llamada constante solar) representa la 
tasa a ìa cual la energía solar incide sobre nna superficie perpendicular a los 
rayos del Sol en el borde exteriorde la atmósfera , cuando la Tierra se encuen - 
tra a su distancia media del Sol (figura 12-38). 

Se puede usar el valor de la irradiancia solar total para estimar la tempera- 
tura superficial efectiva del Sol, a partir del requisito de que 

(4t tL 2 )G s = (4ttt 2 ) oTg oì (12-50) 

en donde L es la distancia media entre el centro del Sol y la Tierra y r es el ra- 
dio del mismo. E1 primer miembro de esta ecuación representa la energía 
solar total que pasa a través de una superficie esférica cuyo radio es la distan- 
cia media Tierra-Sol y el segundo representa la energía total que sale de la su- 
perficie exterior del Sol. E1 principio de conservación de la energía requiere 
que estas dos cantidades sean iguales entre sí, ya que la energía solar no ex- 
perimenta atenuación (o acrecentamiento) en su camino a través del vacío 
(figura 12-39). La temperatura superficial efectiva del Sol se determina, ba- 
sándose en la ecuación 12-50, como ^Sol = 5 780 K. Es decir, el Sol se puede 
tratar como un cuerpo negro a una temperatura de 5 780 K. Esto también lo 
confirman las mediciones de la distribución espectral de la radiación solar 
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apenas afuera de ia aimósfera, cuya gráfica se da en la íigura 12-40, en la cual 
sólo se muestran pequenas desviaciones con j'especto al comportamiento idea- 
lizado del cuerpo negro, 

La distribución espectral de la íadiación solar sobre el suelo, cuya gráfica se 
ilustra en la figura 12-40, muestra que esa radiación sufre una atenuución con- 
siderable cuando pasa a través de la atmósfera, como resullado de la absorción 
y la dispersión. Cerca de 99% dc la atmósfera está contenida a menos de una 
distancia de 30 km de la snperfícíe terrestre. Las varias caídas en la distribu- 
ción espectral de la radiaclón sobre la superficíe de la Tierra se deben a la ab- 
sorción por los gases 0 2 , (ozono), H 2 0 y C0 2 . La absorción por paite del 
oxígeno ocurre en una banda angosta alrededor de À = 0.76 jum. E1 ozono ab- 
sorbe easi por completo la radiación ultravìoleta en las longitudes de onda por 
debajo de 0.3 /im y, de manera considerable, la radiación en el rango de 03- 
0.4 juim Por tanto, la capa de ozono en las regiones superiores de la atmdsfe- 
ra protege los sistemas biològicos sobre la Tierra contra la peligrosa radiación 
ultravioleta. Á su vez, debemos proteger la capa de ozono de las sustancias 
químicas destructivas de uso comiin como refrigerantes, agentes limpiadores 
y propulsores en las latas de aerosol. En la actualidad, se ha prohibido el uso 
de estos productos químicos. E1 gas ozono también absorbe aigo de la ra- 
diación en el rango visible. La absorción en la región infrarroja está dominada 
por e) vapor de agtm y por el hlóxnío de carbono. Las partículas de polvo y 
otros contaminantes que se encuentran en la atmósfera también absorben ra- 
diacion en diversas longitudes de onda. 

Como resultado de estas absorciones la energía solar que llega a la superfí- 
cíe terrestre está considerablemente debilitada, hasta alrededor de 950 W/m 2 
en un dfa ciaro y mucho menos eu los días nublados o con smog> Ásimismo, 
prácticamente toda ìa radiación solar que llega a la superficie terrestre cae en 
la banda de longítudes de onda de 0.3 a 2.5 /xm. 

Otro mecanismo que atenúa la radiación solar a medida que pasa a través de 
la atmósfera es la dispersión o reflexión por las moléculas del aire y las muchas 
otras clases de partículas, como el polvo, el smog y las gotitas de agua suspen- 
didas en la atmósfera. La díspersión la rige de manera preponderante el tamafio 
de la partícula en relación con la longitud de onda de la radiación. Las molécu- 
las de oxígeno y de nitrógeno dispersan principalmente la radiación a longitu- 
des de onda inuy cortas, comparables al tamaho de las propias moléculas. Por 
lo tanto, la más dispersada es ìa radiación en las longitudes de onda correspon- 
dientes a los colores violeta y azuh Esta dispersión molecular en todas direc- 
ciones es la que da al cielo su color caracterfstico. E1 mìsmo fenómeno es el 
responsable de los amaneceres y atardeceres rojos. Temprano, en la manana, y 
al caer la tarde los rayos del Sol pasan a través de una capa más gruesa de la at- 
mósfera de aquélìa por la que pasan al mediodía, cuando el Sol se encuentra en 
la parte más alta. Por lo tanto, los colores vioieta y azul de la luz encuentran un 
juayor número de moléculas en el momenlo en que llegan a la superfieie teires- 
tre y, por consíguiente, una fracción más grande de ellos es dispersada (figura 
12-41). Como consecuencia, la luz que llega a la superficie teixestre consta en 
su mayor parte de colores con espondientes a las longitudes de onda más largas, 
como el rojo, el naranja y el amariiìo. Las nubes se ven de color naranja rojìzo 
durante el amanecer y eì atardecer porque en esos momentos la luz que reflejau 
es naranja rojiza. Por lo misma razón. la luz roja de los semáforos es visible 
desde una distancia mayor que la luz verde en las mismas circunstancias. 

La energía solai' que incide sobre una superficie de la Tierra se considera 
que consta de partes dìreeta y difusa. La parte de la radiación solar que Ilega 
a la supeificie terrestre sin ser dispersada ni absorbida por la atmósfei'a se Ila- 
ma radiación solar directa G D . Se supone que la radiacìón dispersada llega a 
ía superficie terresti'e de manera uniforme desde todas direcciones y se llama 



Longkud de onda, pxn 


FIQURA T2-40 
Distrìbudón espectral de la radiación 
solar apenas afuera de la atmósfera, 
en la superficie de la Tierra en Lin día 
típieo y la comparación con 
la radiadón de cuerpo negro 
a 5780 K- 


Rí)jíì en su 

Blanco mayor partt: 



Las moléculas del aire dispersan 
mucho más la luz az.ul que la roja. 
En la puesta del Sol la luz víaja 
a través de una capa más gruesa 
de atmósfera, lo cual eìimina gran 
parte del azuJ de la luz naturaf 
permítiendo que domíne el rojo. 
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FIGURA 12-42 

Radiación dìrecta y difusa que inciden 
sobre una superficie horizontal en la 
superficie terrestre. 


radiación solar ditusa G à . Entonces. la energía solar totaí que incide sobre 
la unidad de área de una superficie horizontal sobre el piso es (figura 12-42) 

G\„ (ur * G„ cos tì + G u t W/tn-) (12-511 

en donde 0 es el ángulo de incidencia de la radiación sofar directa (el ángulo 
que forma el rayo de sol con la perpendicular a la superficie). La radiación di- 
fusa varía desde alrededor de 10% de la radiación total, en un día claro, hasta 
cerca dc 100% en un día totalmente nublado. 

Las moléculas de gas y las partículas suspendidas en la atniósfera emiten ra- 
diación y la absorben. La emisión atmosférica se debe de manera principal a 
las moléculas de CO : y H 2 0, y se concentra en las regiones de 5 a 8 p. m y por 
encima de 13 ju-m. Aun cuando esta emisión está lejos de semejarse a la distri- 
bución de la radiación de un cuerpo negro, se encuentra conveniente, en los 
cálculos referentes a la radiación, tratar a la almósfera como un cuerpo de 
estc tipo a alguna temperatura ficticia más baja que emite una cantidad equi- 
valente de energía de radiación. Esta lemperatura ficticia se llama temperatu- 
ra efectiva del cielo, T cMo . Entonces la emisión de radiación de la atmósfera 
hacia la superficie terrestre se expresa como 


Grfdn = o’T’Jíte (W/m'i 


(12-52) 


E1 valor de 7 cií i 0 depende de las condiciones atmosféricas. Varía desde alrede- 
dor de 230 K, para las condiciones de cielo frío y claro, hasta cerca de 285 K, 
para las condiciones de cielo cálido y con nubes. 

Note que la temperatura efectiva del cielo no se desvía mucho de la ambien- 
te. Por tanto, a la luz de la ley de Kirchhoff podemos tomar la absortividad de 
una superficie como igual a su emisividad a la temperatura ambiente a = e. 
Entonces la radiación del cielo absorbida por una superficie se puede expresar 
como 


f^cielo. nbsorbida «^rielo ®«"^cielo (Vv /d ) (12*53) 



F1GURA 12-43 

Interacciones de radìaeión de una 
superficie expuesta a la radiación 
solar y atmosférica. 


La velocidad neta de transferencia de calor por radiación a una superficie ex- 
puesta a las radiaciones solar y atmosférica se determina con base en un ba- 
lance de energía (figura 12-43); 

4 nela. rad — ^absorbida _ ^ ^■emilida 

— absorWiki "F ^cielo, obsitrbtdo ^emilida 

= «.r Gsolar + EO'T’cito ~ S(rT s 4 

" a s G so(iU . + eo-(7+,. lo - T 4 ) (W/m-) (12-54) 

en donde T s es la superficie en K y e es su emisividad a la temperatura am- 
biente. Un resultado positivo para <j nt , la r:id indica una ganancia de calor por ra- 
diación por parte de la superficie y uno negativo indica una pérdida de caior. 

La absorción y emisión de radiación por los gases elementales, como el H 3 . 
el 0 2 y el N 2 , a temperaturas moderadas son despreciabies, y en los análisis de 
la radiación, un medio lleno con estos gases se puede considerar como vacío. 
Sin embargo, la absorción y emisión de los gases con moléculas más grandes, 
como el H 2 0 y el C0 2 , pueden ser significativas y es posible que sea necesa- 
rio considerarlas cuando en un medio se encuentran presentes cantidades 
grandes de esos gases. Por ejemplo, una capa de vapor de agua a una presión 
de 1 atm y 1(X>°C emite más de 50% de la energía que un cuerpo negro emiti- 
ría a la misma temperatura. 

En las aplicaciones relativas a la energía solar, la distribución espectral de la 
radiación solar que íncide es muy diferente de la distribución de la radiación 
emilida por las superftcies, ya que la primera se concentra en la región de las 
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longitudes de onda cortas y la última en la región infrarroja. Por lo tanto, 
las propiedades relativas a la radiación de las superficies serán bastante diferen- 
tes para la radìación incidente y la emitida, y no se puede suponer que esas su- 
perfìcies sean grises. En lugíir de ello, se supone que las superfícies tienen dos 
conjuntos de propiedades: uno para la radìación solar y otro para la radiación 
infrarroja a la temperatura ambiente. En la tabla 12-3 se da la lista de la emisivi- 
dad & y la absortlvidad solar a s de algunos materiales comunes. Las superfícies 
que se pretende capten energia solar ; como las áreas de absorción de los colec- 
tores solares, se desea que tengan valores altos de a S7 pero bajos de e, con el fín 
de maximizar la absorción de la radiación solar y minimizar la emísión de radia- 
ción. Las superficíes que se pretende se mantengan frías bajo el SoL como las 
exteriores de los tanques de combustible y de los camiones refrigeradores se de- 
sea que tengan precisamente las propiedades opuestas. À menudo se les da a las 
superfìcies las propiedades deseadas recubrìéndolas con capas delgadas de ma- 
teriales selectivos. Por ejemplo, una superficie se puede mantener fria sencilla- 
mente con pintarìa de blanco. 

Cerramos esta sección senalando que los que llamamos energía renovable 
suele ser nada más que la manifestación de la energía solar en formas diferen- 
tes. Ese tipo de fuentes de energía incluyen la energía del viento, la potencia 
hidroeléctrica, la energfa térmica del océano, la de las olas marinas y la made- 
ra. Por ejeinplo, ninguna planta hidroeléctrica puede generar electricidad ano 
tras ano a menos que el agua se evapore por la absorción de energía solar y re- 
grese como ìluvia para rellenar la fuente de agua (figura 12-44). Àunque la 
energía solar es sufícíente para satisfacer todas las necesidades energéticas del 
mundo, en la actualidad no es económico atenerse a ella debido a su baja con- 
centracìón sobre laTierra y el elevado costo de capital para aprovecharla. 


" EJEMPLO 12-5 Superficìes absorbentes y reflectoras selectivas 


| 

u Considere una superficie expuesta a radíación soiar. En un momento dado las 

■ componentes directa y difusa de la radiacíón solar son G D = 400 y G d = 300 

■ W/m 2 p y la radlación dìrecta forma un ángulo de 20° con la perpendicular a la 
JJ superfícìe. Se observa que la temperatura de la superficie es de 320 K en ese 
m momento. Suponìendo una temperatura efectiva del cielo de 260 K P determine 
m la razón neta de transferencia de caior por radiación para estos casos (figura 
» 12-45): 

I 


I 

I 

I 


a) 

b) 

c ) 


a s - 0.9 y e = 0.9 (superficíe absorbente gris) 
a s — 0.1 y e = 0.1 (superficie reflectora gris) 
a s — 0,9 y £ - 0.1 (superficie absorbente selectíva) 
a s = 0.1 y e - 0.9 (superficie reflectora selectiva) 


SOLUCIÓN Se expone una superfìcie a la radiactón solar y del cielo. Debe de- 
terminarse la razón neta de la transferencia de calor por radiación para cuatro 
combinaciones diferentes de emisividades y absortìvidades solares, 

Análisís La energía solar total que tncìde sobre la superfícíe es 

0 "L G c j 

= (400 W/m 2 ) cos 20° + (300 W/m 2 ) 

= 676 W/m 2 

Entonces, la razón neta de la transferencia de calor por radíación para cada uno 
de los cuatro casos se determina a partir de; 


neta, rad ^síílar ~^~ E ) 


TABLA 12-3 

Comparación de la absortividad 
sotar de algunas superficies con 
su emisividad e a !a temperatura 
ambiente 


Superf ície 


£ 

Afuminìo 

Pulido 

0.09 

0.03 

Anodizado 

0.14 

0.84 

Hoja 

0.15 

0.05 

Cobre 

Pulido 

0.18 

0.03 

Deslustrado 

0.65 

0.75 

Acero ínoxídable 

Pulido 

0,37 

0.60 

Opaco 

0,50 

0,21 

Metales plateados 

Óxido negro 

de níquel 

0,92 

0,08 

Cromo negro 

0.87 

0.09 

Concreto 

0,60 

0.88 

Mármoí blanco 

0.46 

0.95 

Ladrillo rojo 

0.63 

0.93 

Asfatto 

0.90 

0.90 

Pintura negra 

0.97 

0.97 

Ptntura blanca 

0.14 

0.93 

Níeve 

0,28 

0.97 

Piel humana 

(caucásíca) 

0.62 

0.97 



Ciclo por el que pasa el agua en una 
plania de generación hidroeléctrica. 
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FIGURA 12-45 

Representación gráfica 
de las emisividades espectrales de 
las cuatro superficies consideradas 
en el ejemplo 12-5. 


á) a s = 0.9 y e = 0.9 (superficie absorbente gris): 

cf nela ^ rad = 0.9(676 W/m 2 ) + 0.9(5.67 X 10’ 8 W/m 2 * K 4 )[(260 K) 4 - (320 K) 4 ] 
= 307 W/m 2 

b) a s = 0.1 y e = 0.1 (superficie reflectora gris): 

c\ nela rad = 0.1(676 W/m 2 ) + 0.1(5.67 X 10’ 8 W/m 2 • K 4 )[(260 K) 4 - (320 K) 4 ] 
= 34 W/m 2 

c) a s = 0.9 y e = 0.1 (superficie absorbente selectiva): 

cj neta, rad = 0.9(676 W/m 2 ) + 0.1(5.67 X 10’ 8 W/m 2 • K 4 )[(260 K) 4 - (320 K) 4 ] 
= 575 W/m 2 

d) a s = 0.1 y s = 0.9 (superficie reflectora selectiva): 

^neia. rad = 0.1(676 W/m 2 ) + 0.9(5.67 X 10- 8 W/m 2 • K 4 )[(260 K) 4 - (320 K) 4 ] 
= -234 W/ni 2 

Discusión Note que la superficie de un material gris común de alta absortividad 
gana calor a razón de 307 W/m 2 . La cantidad de ganancia de calor aumenta 
hasta 575 W/m 2 cuando la superficie se recubre con un material selectivo que 
tenga la misma absortividad para la radiación solar, pero una baja emisividad 
para la radiación infrarroja. Asimismo, note que la superficie de un material gris 
común de alta reflectividad todavía gana calor a razón de 34 W/m 2 . Cuando la 
superficie se recubre con un material selectivo que tenga la misma reflectividad 
para la radiación solar, pero una alta emisividad para la radiación infrarroja, la 
superficie, por el contrario, pierde 234 W/m 2 . Por lo tanto, la temperatura de 
la superficie disminuirá cuando se use una superficie reflectora selectiva. 


TEMA DE INTERÉS ESPECIAL* 


Ganancia de calor solar a través de las ventanas 

E1 Sol es la fuente primaria de calor de la Tierra y la irradiancia solar sobre 
una superfìcie perpendicular a los rayos solares más allá de la atmósfera te- 
rrestre, a la distancia media Tierra-Sol de 149.5 millones de km, se llama 
irradiancia solar total o constante solar. E1 valor aceptado de la constante 
solar es de 1 373 W/m 2 (435.4 Btu/h • ft 2 ), pero su valor cambia en 3.5% 
desde un máximo de 1418 W/m 2 , el 3 de enero, cuando la Tierra está más 
cercana al Sol, hasta un mínimo de 1 325 W/m 2 , el 4 de julio, cuando la 
Tierra se encuentra más alejada del Sol. La distribución espectral de la ra- 
diación solar más allá de la atmósfera terrestre se asemeja a la energía emi- 
tida por un cuerpo negro a 5 780°C, con alrededor de 9% de la energía 
contenida en la región ultravioleta (a las longitudes de onda entre 0.29 has- 
ta 0.4 |xm), 39% en la región visible (0.4 hasta 0.7 /i,m) y 52% restante en 
la región del infrarrojo cercano (0.7 hasta 3.5/xm). La radiación pico se pre- 
senta a una longitud de onda de alrededor de 0.48 /xm, lo cual corresponde 
a la porción de color verde del espectro visible. Es obvio que un material 
de encristalado que transmita la parte visible del espectro, al mismo tiem- 
po que absorbe la porción infrarroja, es el idealmente apropiado para una 


*Esta sección se puede pasar por alto sin pérdida de continuidad. 
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aplicación que requiere una ganancìa máxima de ìuz diurna y una mmima 
de calor solan De manera sorprendente, el vídrio coniún para ventanas se 
aproxima a este comportamiento notablemente bien (figura 12-46). 

Parte de la radiación solar que entra en la atmósfera terrestre es disper- 
sada y absorbida por las moléculas del aire y de vapor de agua, las partícu- 
las de polvo y ìas gotitas de agua que se encuentran en las nubes y, como 
consecuencia, la radiación solar que incide sobie la superficie terrestre es 
menor que la constante soiar. La extensión de la atenuaeión de la radiación 
solar depende de la longitud de la trayectoria de los rayos a través de la at- 
mósfera, asf como de la composición de esta últíma (las nubes, el polvo, la 
humedad y el smog) a lo largo de esa trayectoria. La rnayor parte de la ra- 
dìacìón ultravioleta es absorbida por el ozono en la atmósfera superior, A 
una altitud solar de 41.8°, la energia totaì de la radiación solar directa que 
incide a nivel del mar en un dta claro consta de alrededor de 3% radiación 
ultravioleta, 38% de visible y 59% de infrarroja. 

La parte de la radiación solar que llega a la superficie de la Tierra sin 
ser dispersada o absorbida se ilama mdiaáón directa. La radiación soíar que 
es dispersada o vueita a emitir por los constìtuyemes de la atmósfera se lla- 
ma radiQcióh difusa . La radiación dìrecta proviene en fonna directa del Sofi 
siguiendo una trayectoria recta, en tanto que la difusa viene desde todas las 
direcciones del cielo. La radiacìón completa que llega al suelo en un día nu- 
blado es difusa. En general, la radíación que llega a una superfieie consta de 
tres componentes: radiación dírecta, radiación dìfusa y radiación refle- 
jada sobre la superficie desde las superficies cireundantes (figura 12-47). Las 
superfieíes comunes, como la bierba, los árboles, las rocas y el concreto 
reflejan alrededor de 20% de la radiacíón absorbíendo al mismo liempo el 
resto. Sin embargo, las superficies cubiertas de nìeve refiejan 70% de la ra- 
diación incidente. La radiación que íncide sobre una supeificie que no está 
expuesta directamente al Sol consta de radiacìón difusa y reflejada. Por lo 
íanto, al mediodía solar las radiaciones solares que inciden sobre las superft- 
cies al este, el oeste y el norte de una casa que da el frente hacia el sur son 
idénticas, ya que todas constan de las componentes difusa y reflejada. En 
este caso, la diferencia entre la radiación que incide sobre las paredes sur y 
norte dan la magnitud de la radiación directa que incide sobre la pared sur. 

Cuando la radiación solar choea contra una superficie de vidrìo, parte de 
ella (alrededor de 8% para un vidrio transparente sin recubrimiento) es refle- 
jada de regreso al exterior, parte de ella (de 5 a 50%, dependiendo de la com- 
posición y espesor) es absorbida dentro del vidiio y el resto es transmitida 
hacia e! interior, como se muestra en la fígura 12-48. E1 principio de conser- 
vacìón de ìa energía requiere que la suma de fas radiaciones solares transmi- 
tída, refìejada y absorbida sea igual a la radiación solar incidente; es decir, 



LongUud de onda, 

1. Lárrdna regular de 3 mm 

2. Placa/flotadoF grìs absorbente del calor de 6 mm 

3. Piaca/fìotador verde absoirbeme dei ealor de 6 mm 

FIGURA 12-46 

Variación de la transmitancia 
del vidrio arquitectónico típico 
con la longitud de onda (tomado 
del Handhook of Fundamentais 
de la ASHRAE, 
Cap. 27, Fig. 11). 



FIGURA 12 47 

Componentes dìrecta, difusa 
y reflejada de la radiación solar 
que incide sobre una ventana. 


T s + Ps + ” 1 


en donde r s es la transmisividad, p s es la reflectívidad y a s es la absortivi- 
dad del vidrio para la energía solar, las cuales son las fracciones transmi- 
tida, reflejada y absorbida de la radiacìón solar incidente, respectivamente. 
EI vidrio transparètìte estándar para ventana de doble resistencia, una sola 
hoja y 3 mra (| in) de espesor, transmite 86%, refleja 8% y absorbe 6% de 
la radiación que incide sobre él. Las propiedades relativas a la radiación 
de los inateriales suele darse para la incidencia peipendicular, pero también 
se puede usar para la radiación que ìncide en otros ángulos, dado que la 
transmisividad, reflectividad y absortividad de los materiales para encrista- 
lado permanecen en esencia constantes para ángulos de incidencia de hasta 
más o menos 60° con respecto a la normal. 
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Vidrio uramparente 
de 6 mm de espesor 


Radiación 

solar 

incídeiue 

100 % 

Reflejada^ 

m 


Transferencia 
hacia afuera 
de U radiación 
absorbìda 


FIGURA 12-48 



Transmitida 
80 % 


Absorbida 

12 % 

Transferencia 
hacía adentro 
de la radiacìón 
absorbida 
4 % 


Distrìbución de la radiación solar que 
íncide sobre un vidrio transparente. 


En la tabla 12-4 se da la variación por horas de la radiación que incide so- 
bre las paredes y venlanas de una casa. La radiación que se transmite hacia 
el interior es absorbida y reflejada en forma parcial cada vez que choca con- 
tra una superficie, pero llega el momento en que toda ella es absorbida 
como calor sensible por los muebles, las paredes, la gente, etcétera. Por lo 
tanto, la energía solar transmitida hacia el interior de un edificio representa 
una ganancia de calor paia éste. Asxmìsmo, la radiación solar absorbida por 
el vidrio es transferida hacia el interior y hacia el exterior por convección y 
radiación. La suma de la radiación solar transmitida y la porción de la radia- 
ción absorbida que fluye hacia el interior constituye la gananda de calor 
solar del edificio. 

La fracción de la radiación solar incidente que entra a través del encris- 
talado se llama coefíciente de ganancia de caìor solar (SHGC por sus si- 
glas en inglés) y se expresa como 


SHGC - 


Ganancia de calor soìar a través de la vemanu 
RadìacÌón solar que incide sobre la ventana 


ístìlar. gánaiiiL'iJí 
*7kíiìhi\ ìucidcnlc 


= r, + fioi. 


{ 12 - 55 ) 


en donde a s es la absortividad solar del vidrio yf es la fracción dc la radia- 
ción solar absorbida que fluye hacia adentro por ese vidrio. Por lo tanto, la 
cantidad adimensional SHGC es la suma de la fracción transmitida directa- 
mente (r s ) y de la absorbida y vuelta a emitir (/-a 5 ) de la radíación solar que 
incide sobre la ventana. E1 valor de SHGC va desde 0 hasta 1, correspon- 
diendo 1 a la abertura en la pared (o el techo), sin encristalado. Cuando se 
conoce el SHGC de una ventana, la ganancia total de calor solar a través de 
ella se determina a partir de 

Cj.iiur. ganuiicm — SHGC X Aíncjijtniají, X £/ inrúrenlc (W) (12—56) 

en donde A cncristíl | ad0 es el área del encristaiado de la ventana y q S0 | ar , ín<; ì deille 
es el flujo de calor solar que incide sobre la superficie exterìor de esta últi- 
ma, en W/m 2 . 

Otra manera de expresar las características relativas a !a transmisión 
solar de diferentes clases de encristalado y dispositivos de producción de 
somhra es compararlos con un material para encristalado bien conocido 
que pueda servir como un caso base. Esto se hace tomando la hoja de vidrio 
transparente estándar de doble resistencia y 3 mm (| in) de espesor, cuyo 
SHGC es 0.87, como el encristcilado de referencia y definìendo un coefl- 
ciente de sombra, SC, como 


SC = 


Gunancia de calor solar del producto 
Ganancia de calor solar del encristálado de referencia 


SHGC 

SHGC fU , 


SHGC 

0.87 


= 1.15 X SHGC 


(12-57) 


Por lo tanto, el coeficiente de sombra de una ventana de vidrio transparente 
de una sola hoja es SC = 1. En la tabla 12-5 se dan los coeficientes de som- 
bra de otros productos de uso eomún en el ventanaje, para condiciones de 
diseno de verano. Los valores para las condiciones de diseíio de inviemo 
pueden ser ligeramente más bajos en virtud de los coeficientes más altos de 
transferencia de calor sobre la superficie exterior, debido a los vientos inten- 
sos y, como consecuencía, a la mayor rapìdez del flujo hacia afuera del calor 
solar absorbido por el encristalado, pero la diferencia es pequena. 
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TABLA 12-4 

Variación por horas de la radiación solar que incide sobre varias superficies y los totaies diarios durante todo el ano, a 40° 
de latítud (tomado del Handbook of Fundamentaís de la ASHRAE, Cap. 27, tabla 15) _ 

_ Radiación solar incidente sobre /a superficie, * W/nf_ _ 

Dirección - Jiemposolar _ 

dela 12 Total 


Fecha 

superficle 

5 

6 

7 

8 

9 

10 

11 i 

mediodía 

13 

14 

15 

16 

17 

18 

19 

diario 

Ene. 

N 

0 

0 

0 

20 

43 

66 

68 

71 

68 

66 

43 

20 

0 

0 

0 

446 


NE 

0 

0 

0 

63 

47 

66 

68 

71 

68 

59 

43 

20 

0 

0 

0 

489 


E 

0 

0 

0 

402 

557 

448 

222 

76 

68 

59 

43 

20 

0 

0 

0 

1863 


$E 

0 

0 

0 

483 

811 

875 

803 

647 

428 

185 

48 

20 

0 

0 

0 

4 266 


S 

0 

0 

0 

271 

579 

771 

884 

922 

884 

771 

579 

271 

0 

0 

0 

5 897 


SO 

0 

0 

0 

20 

48 

185 

428 

647 

803 

875 

811 

483 

0 

0 

0 

4 266 


0 

0 

Q 

0 

20 

43 

59 

68 

76 

222 

448 

557 

402 

0 

0 

0 

1863 


NO 

0 

0 

0 

20 

43 

59 

68 

71 

68 

66 

47 

63 

0 

0 

0 

489 


Horizontal 

0 

0 

0 

51 

198 

348 

448 

482 

448 

348 

198 

51 

0 

0 

0 

2 568 


Dlrecta 

0 

0 

0 

446 

753 

865 

912 

926 

912 

865 

753 

446 

0 

O 

0 

— 

Abr. 

N 

0 

41 

57 

79 

97 

110 

120 

122 

120 

110 

97 

79 

57 

41 

0 

1117 


NE 

0 

262 

508 

462 

291 

134 

123 

122 

120 

110 

97 

77 

52 

17 

0 

2347 


E 

0 

321 

728 

810 

732 

552 

293 

131 

120 

110 

97 

77 

52 

17 

0 

4006 


$E 

0 

189 

518 

682 

736 

699 

582 

392 

187 

116 

97 

77 

52 

17 

0 

4323 


S 

0 

18 

59 

149 

333 

437 

528 

559 

528 

437 

333 

149 

59 

18 

0 

3 536 


80 

0 

17 

52 

77 

97 

116 

187 

392 

582 

699 

736 

682 

518 

189 

0 

4323 


0 

0 

17 

52 

77 

97 

110 

120 

392 

293 

552 

732 

810 

728 

321 

0 

4O06 


NO 

0 

17 

52 

77 

97 

110 

120 

122 

123 

134 

291 

462 

508 

262 

0 

2 347 


Horizontal 

0 

39 

222 

447 

640 

786 

880 

911 

880 

786 

640 

447 

222 

39 

0 

6938 


Directa 

Q 

282 

651 

794 

864 

901 

919 

925 

919 

901 

864 

794 

651 

282 

0 

— 

Julìo 

N 

3 

133 

109 

103 

117 

126 

134 

138 

134 

126 

117 

103 

109 

133 

3 

1621 


NE 

8 

454 

590 

540 

383 

203 

144 

138 

134 

126 

114 

95 

71 

39 

0 

3 068 


E 

7 

498 

739 

782 

701 

531 

294 

149 

134 

126 

114 

95 

71 

39 

0 

4313 


SE 

2 

248 

460 

580 

617 

576 

460 

291 

155 

131 

114 

95 

71 

39 

0 

3 849 


S 

0 

39 

76 

108 

190 

292 

369 

395 

369 

292 

190 

108 

76 

39 

0 

2 552 


SO 

0 

39 

71 

95 

114 

131 

155 

291 

460 

576 

617 

580 

460 

248 

2 

3 849 


0 

0 

39 

71 

95 

114 

126 

134 

149 

294 

531 

701 

782 

739 

498 

7 

4313 


NO 

0 

39 

71 

95 

114 

126 

134 

138 

144 

203 

3 83 

540 

590 

454 

8 

3068 


Horizontaí 

1 

115 

320 

528 

702 

838 

922 

949 

922 

838 

702 

528 

320 

115 

1 

3 902 


Directa 

7 

434 

656 

762 

818 

850 

866 

871 

866 

850 

818 

762 

656 

434 

7 

— 

Oct 

N 

0 

0 

7 

40 

62 

77 

87 

90 

87 

77 

62 

40 

7 

0 

0 

453 


NE 

0 

0 

74 

178 

84 

80 

87 

90 

87 

87 

62 

40 

7 

0 

0 

869 


E 

0 

0 

163 

626 

652 

505 

256 

97 

87 

87 

62 

40 

7 

0 

0 

2 578 


$E 

0 

0 

152 

680 

853 

864 

770 

599 

364 

137 

66 

40 

7 

0 

0 

4 543 


$ 

0 

0 

44 

321 

547 

711 

813 

847 

813 

711 

547 

321 

44 

0 

0 

5 731 


SO 

0 

0 

7 

40 

66 

137 

364 

599 

770 

864 

853 

680 

152 

0 

0 

4 543 


0 

0 

0 

7 

40 

62 

87 

87 

97 

256 

505 

652 

626 

163 

0 

0 

2 578 


NO 

0 

0 

7 

40 

62 

87 

87 

90 

87 

80 

84 

178 

74 

0 

0 

869 


Horizontal 

0 

0 

14 

156 

351 

509 

608 

640 

608 

509 

351 

156 

14 

0 

0 

3917 


Dírecta 

0 

0 

152 

643 

811 

884 

917 

927 

917 

884 

811 

643 

152 

0 

0 

— 


*Mu1t1plíquese por 0,3171 para coovertir en Btu/h * ft 2 , 

Los valores dados son para el dfa 21 del mes, para dfas promedios sin nubes. Los valores pueden ser hasta 15% más altos a grandes elevaciones con cìelos 
muy claros y hasta 30% más bajos en lugares muy húmedoscon atmósferas industríales muy sucias, Los totales diarios se obtuvieron aplícando la regla de 
Simpson para la integracion. con intervalos de tiempo de 10 mln. Se supuso que ìa refìectancia solar del suelo es 0,2, lo cual e$ válido para el concreto vie- 
jo, la roca triturada y la hierba verde brillante, Para un lugar específico, utilícense los datos sobre la radiación solar obtenidos para ese lugar, La dirección de 
una superficie indica la orientación de una superficie vertical. Por ejemplo, 0 representa la radiación solar que íncide sobre una pared que da el frente al 
oeste por unidad de área de la misma. 

El tlempo solar puede estar desviado del local. Ei mediodía solar en ur Sugar es el tiempo en eS que el Sol se encuentra en ta parte más alta (y, por 
consìguiente, cuando las sombras son màs cortas). Los datos sobre la radiación soiar son simétricos con respecto al mediodía solan eí valor sobre una pared 
ocddentaS antes del medSod ia solar es igual al valor sobre una pared orientaí dos horas después de ese mediodía. 
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TABLA 12-5 


Coeficíente de sombra SC y 
transmisividad solar para 
algunos tipos comunes de vidrio, 
para condiciones de diseíio de 
verano (tomado del Handbook of 
Fundamentals de la ASHRAE, 
Cap. 27, tabla 11). 


Tipo de 


Espesor 

nominal 


encristalado 

mm 

in 

T solar 

SC* 

a) Encristalado 

sencillo 



Transparente 

3 

ì 

8 

0.86 

1.0 


6 

1 

4 

0.78 

0.95 


10 

3 

8 

0.72 

0.92 


13 

1 

2 

0.67 

0.88 

Absorbente 

3 

1 

8 

0.64 

0.85 

de calor 

6 

1 

4 

0.46 

0.73 


10 

3 

8 

0.33 

0.64 


13 

1 

2 

0.24 

0.58 


b) Encristalado doble 
Transparente 3 a | 0.71 b 0.88 

dentro, 
transparente 

afuera 6 1 0.61 0.82 

Transparente 
dentro, 

absorbente del 

calorafuera 0 6 \ 0.36 0.58 


*Multiplíquese por 0.87 para obtener el SHGC. 
a Espesor de cada hoja de vidrio. 

b Transmitancia combinada para la unidad 
armada. 

c Se refiere al vidrio flotado absorbente del 
calor tefíido de gris. bronce y verde. 


Note que entre mayor es el coeficiente de sombra, menor es el efecto de 
producción de sombra y, como consecuencia, mayor es la ganancia de ca- 
lor solar. Un material de encristalado con un coeficiente grande de sombra 
dejará entrar una fracción grande de radiación solar. 

Los dispositivos para producir sombra se clasifican como de sombreado 
intemo y de sombreado externo , dependiendo de si tal dispositivo se colo- 
ca adentro o afuera. Los dispositivos externos para producir sombra son 
más eficaces en la reducción de la ganancia de calor solar, dado que inter- 
ceptan los rayos del Sol antes de que lleguen al encristalado. Se puede re- 
ducir la ganancia de calor solar a través de una ventana en tanto como un 
80% por medio de la producción de sombra exterior. Los voladizos del te- 
cho se han usado durante mucho tiempo para la producción de sombra 
afuera de las ventanas. E1 Sol está alto en el horizonte en el verano y bajo 
en el inviemo. Un voladizo del techo de tarnaho apropiado o una proyec- 
ción horizontal bloquean por completo los rayos solares en el verano, en 
tanto que dejan entrar la mayor parte de ellos en el inviemo, como se mues- 
tra en la figura 12-49. Estas estructuras para la producción de sombra 
pueden reducir en forma considerable la ganancia de calor solar en las ven- 
tanas que dan hacia el sur, hacia el sureste y hacia el suroeste, en el hemis- 
ferio norte. También se le puede dar sombra a una ventana desde el exterior 
por medio de proyecciones arquitectónicas verticales u horizontales, mallas 
contra insectos, pantallas para la producción de sombra y pantallas solares. 
Para que sean eficaces, el aire debe tener libertad de moverse alrededor del 
dispositivo exterior para llevarse el calor absorbido por los materiales de 
producción de sombra y el encristalado. 

En la mayor parte de las ventanas se usa algún tipo de sombreado inter- 
no para proporcionar intimidad y efectos estéticos, así como para tener al- 
gún control sobre la ganancia de calor solar. Los dispositivos internos para 
producir sombra reducen esta ganancia mediante la reflexión de la radia- 
ción solar transmitida a través del encristalado antes de que pueda ser ab- 
sorbida y convertida en calor en el edificio. 

Los cortinajes reducen las cargas anuales de calefacción y enfriamiento 
de un edificio de un 5 a un 20%, dependiendo de qué tipo sean y de los há- 
bitos del usuario. En verano reducen la ganancia de calor principalmente al 
reílejar la radiación solar directa (figura 12-50). E1 espacio semicerrado de 
aire que forman los cortinajes sirve como una barrera adicional contra 
la transferencia de calor, dando por resultado un factor U más bajo para la 
ventana y, de este modo, una menor velocidad de transferencia de calor en 
el verano y el invierno. Las propiedades ópticas solares de los cortinajes se 
pueden medir con exactitud u obtenerse directamente de los fabricantes. E1 
coeficiente de sombra de los cortinajes depende del factor de apertura, el 
cual es la razón entre el área abierta a través de las fibras que permite que 
los rayos solares pasen con libertad y el área total de la tela. Las telas de 
tejido apretado permiten el paso de poca radiación directa y, como con- 
secuencia, tienen un factor de apertura pequeno. La reflectancia de la super- 
íìcie del cortinaje que queda enfrente del encristalado tiene un efecto impor- 
tante sobre la cantidad de ganancia de calor solar. Los cortinajes de color 
claro hechos de telas con tejido ceirado o apretado maximizan la retlexión 
y, por ende, minimizan la ganancia solar. Por otra parte, los cortinajes de 
color oscuro hechos con telas de tejido abierto o semiabierto minimizan la 
reflexión y, como consecuencia, maximizan la ganancia solar. 

Los coeficientes de sombra de las cortinas también dependen de la manera 
en que se cuelgan. Por lo común, el ancho del cortinaje usado duplica el an- 
cho del área cubierta con el fin de permitir que las cortinas se doblen y daiies 
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su apariencía “amplia” u t4 oí^dulada ,, . Una cortina plana se comporta como 
una persiana común para ventaíia. Una coitina de este tipo tiene una reflectan- 
cia más alta y, por tanto, un coeficiente inferior de sombra que una ampìía* 

Los dispositivos externos pasivos para producir sombra, como los vola- 
dízos y los encristalados tenidos, no requieren operación y suministran un 
servicio confíable durante mucho tiempo, sin degradacìón significativa du- 
rante su vida en servicio. Su operación no depende de una persona o de un 
sìstema automatizado y se consíderan plenamente efícaces cuando se deter- 
minan la carga pico de enfriamiento y el uso anual de energía. Por otra 
parte, la efícacia de los dispositívos de operación manual varía mucho, de- 
pendiendo de los hábitos deì usuario y debe considerarse esta variación al 
evaluar el rendiiniento* 

La función primaria de un dispositivo interior para producir sombra es 
suministrar comodidad térmica para los ocupantes* Un vidrio de ventana 
no sombreado dejará entrar la mayor parte de ìa radiaeión solar incidente y, 
asimismo, dìsipa parte de la energía solar que absorbe por la emisión de ra- 
diación infrarroja hacia el cuarto. La radiación emitida y la iuz solar direc- 
ta transmitida pueden incomodar a los ocupantes cercanos a la ventana. En 
invierno la temperatura del vidrio es más baja que la del aire del cuarto, 
causando una pérdida excesíva de calor por radiación de parte de los ocu- 
pantes. Un dispositivo para producir sombra permite el control de la radia- 
ción solar directa y de la infrarroja, suminístrando al mismo tiempo varios 
grados de intimidad y de visión hacia afuera. E1 dispositivo también está a 
una temperatura más alta que el vidrio en inviemo y, de este modo, reduce 
las pérdìdas por radiación de los ocupantes. El resplandor de los cortinajes 
se puede minimizar usando colores distintos al blanco. Los dispositivos pa- 
ra interiores, en especia! los cortinajes hechos de tela de tejido cerrado, son 
eficaces en la reduccíón de los sonìdos que se originan en el cuarto, pero no 
lo son tanto contra ios sonidos que provienen del exterior. 

E1 tipo de clima en una zona suele regir el lipo de ventanas que deben 
usarse en los edifícios. En los clìmas fríos, en donde la carga de calcfacción 
es mucho mayor que la de enfriamiento, las ventanas deben tener la trans- 
misividad más alta para todo el espectro solar y una alta reflectividad (o ba- 
ja emisividad) para la radiación infrarroja lejana emitida por las paredes y 
muebles del cuarto. Las ventanas de baja emisividad resultan muy adecua- 
das para ese típo de edífícios dominados por la calefaecióm Las ventanas 
disenadas y operadas en forma adecuada penniten que entre más calor en 
el edificío durante una temporada de calefacción que el que se pierde, con- 
vírtiéndolas en aportadoras de energía, en lugar de perdedoras de ésta. En 
los climas cálidos y en donde la carga de enfriamiento es mucho más gran- 
de que la de calefacción, las ventanas deben permitir que entre la radiación 
solar visible (la luz), pcro deben bloquear la radiación solar infrarrojá. Ese 
tipo de ventanas pueden reducir la ganancia de calor solar en un 60%, sin 
pérdida apreciable en la luz diurna. Se obtiene una aproximación de este 
comportamiento por medio de encristalados de ventanas recubiertos con 
una película absorbente del calor por la parte de afuera y una película 
de baja emisividad por dentro (figura 12-51). Las ventanas seleccionadas 
en forma apropìada pueden reducir la carga de enfrìamiento de un 15 a un 
30%, en comparación con las equipadas con vidrio transparente. 

Note que la transferencia de calor por radiación entre un cuarto y su ven- 
tana es proporcional a la emisividad de la superfícìe del vidrio que da fxen- 
te al cuarto, a vìdri(J , y se puede expresar como 


Verano 



FIGURA 12-49 

Un voladizo de tamaho apropiado 
bloquea por coinpleto los rayos 
del Sol en verano, en tanto que 
ìqs deja entrar en inviemo. 



FIGURA 12-50 

Los cortinajes reducen la ganancia 
de calor en el verano al reftejar 
la radiación solar, y reducen la pérdida 
de calor en invienio al formar un 
espacio de aìre antes de la ventana. 


- nuJ, tiLrciilO'VCFUíiniÈL 


^vidrío ^vidrio fciLLirto fcotiinu ) 


(12*58) 
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Vidrio 

(más frío que el cuarto) 



Película — 
no reflectora 


a) Climas fríos 


H Película de baja 
emisividad 
(alta reflectividad 
para el infrarrojo) 


Por lo tanto, un vidrio interior de baja emisividad reducirá la pérdida de ca- 
lor por radiación en el verano (r vidrio < r cuarlo ) y la ganancia de calor por el 
mismo medio en el verano (7 vidrio > r cuarto ). 

E1 vidrio teriido y el recubierto con películas reflectoras reducen la ganan- 
cia del calor solar en el verano y la pérdida del calor en el inviemo. Las ga- 
nancias o pérdidas de calor por conducción se pueden minimizar usando 
ventanas de hojas múltiples. Las ventanas de hoja doble suelen requerirse en 
climas en los que la temperatura de disefio en invierno es menor a 7°C 
(45°F). Las ventanas de hoja doble con películas tefiidas o reflectoras son de 
uso común en los edificios con ventanas de áreas grandes. Para los cuartos 
de exhibición se prefiere el vidrio transparente, ya que permite una visibili- 
dad máxima desde el exterior, pero en los edificios de oficinas se prefieren 
los vidrios coloreados de bronce, gris y verde, dado que proporcionan una 
intimidad considerable reduciendo al mismo tiempo el resplandor. 



Pclícula 

reflectora 


Película 
de baja 
emisividad 


b) Climas cálidos 

FIGURA 12-51 


La transferencia de calor 
por radiación entre un cuarto 
y sus ventanas es proporcional 
a la emisividad de la superficie 
de vidrio, y los recubrimientos de baja 
emisividad sobre la supeificie interior de 
las ventanas reducen la pérdida de calor 
en el invierno y la ganancia 
de calor en el verano. 


EJEMPLO 12-6 Instalación de películas reflectoras 
sobre las ventanas 

Una fábrica ubicada a 40° de latitud N tiene un área de encristalado de 40 m 2 
que consta de ventanas de hoja doble hechas de vidrio transparente (SHGC = 
0.766). Con el fin de reducir la ganancia de calor solar en verano, se considera 
una película reflectora que reducirá el SHGC hasta 0.261. La temporada de en- 
friamiento abarca los meses de junio, julio, agosto y septiembre, y la de calefac- 
ción de octubre hasta abril. Los flujos de calor solar diarios promedio que 
inciden sobre el lado oeste en esta latitud son 1.86, 2.66, 3.43, 4.00, 4.36, 
5.13, 4.31, 3.93, 3.28, 2.80, 1.84 y 1.54 kWh/día • m 2 , para enero hasta di- 
ciembre, respectivamente. Asimismo, los costos unitarios de la electricidad y 
el gas natural son de 0.08 dólar/kWh y 0.50 dólar/therm, respectivamente. Si el 
coeficiente de rendimiento (COP, por sus siglas en inglés) del sistema de enfria- 
miento es 2.5 y la eficiencia del hogar es 0.8, determine los ahorros netos en los 
costos anuales debidos a la instalación del recubrimiento reflector sobre las ven- 
tanas. También determine el periodo simple de recuperación de la inversión si el 
costo de instalación de la película reflectora es de 20 dólares/m 2 (figura 12-52). 

SOLUCIÓN Deben determinarse los ahorros netos en los costos anuales debi- 
dos a la instalación de película reflectora sobre las ventanas que dan al oeste 
de un edificio y el periodo simple de recuperación de la inversión. 

Suposiciones 1 Los cálculos que se dan a continuación son para un ario promedio. 
2 Los costos unitarios de la electricidad y del gas natural permanecen constantes. 
Análisis Utilizando los promedios diarios para cada mes y observando el núme- 
ro de días de cada uno de éstos, se determina que los flujos totales de calor solar 
que inciden sobre el encristalado durante los meses de verano y de invierno son 


e^ar,verano = 5.13 X 30 + 4.31 X 31 + 3.93 X 31 + 3.28 X 30 = 508 kWh/ano 


Qsoìai. invicmo = 2.80 X 31 + 1.84 X 30 + 1.54 X 31 + 1.86 X 31 
+ 2.66 X 28 + 3.43 X 31 + 4.00 X 30 
= 548 kWh/ańo 


Entonces la disminución en la carga anual de enfriamiento y el aumento en la 
carga anual de calefacción debido a la película reflectora quedan 

Disminución en la 

carga de enfriamiento esolar. verano ^encristalado (SHGC sin SHGC con pelfcuJa) 

= (508 kWh/ano)(40 m 2 )(0.766 - 0.261) 

= 10262 kWh/ano 
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Aumento en la carga 

de calefacción í^solar^ invicmo ‘‘^encristalatk) (SHGC^ pdícula SHGC t0n pelícwl^í 

= (54B kWti/ano)(40 nr)(0.766 — 0.261) 

= 11 070 kWh/ano = 377.7 therms/afío 

ya que I therm = 29,31 kWh, La dismmueión correspondíente en los costos de 
enfriamiento y el aumento en los de calefacción son 

Dísminucíèn 

en los costos = (Disminución en la carga de enftíamientoKCósto umtario 
de enfriamiento de la electricidad)/COP 

= (10262 kWh/ano)(0,08 dólar/kWh)/2.5 = 328 dólares/ano 

Aumento 

eu los costos = (Aumento en ia carga de calefacción)(Costo unitario del 
de calefacción combustible)/Eficiencia 

— (377.7 therms/ano)(0.50 dólar/therm)/0.80 = 236 dólares/aho 


Entonces, los ahorros netos en los costos anuales debidos a la película refiecto- 
ra quedan 

Àhorros en Ios costos = Disminución en los costos de enfríamiento — Áumento 
en los costos de ealefacción 

= 328 dólares - 236 dólares = 92 dólares/ano 
Ei costo de implantacíón referente a la instalación de las petículas es 


Costo de impíantación = (20 dólares/m 2 )(40 m 2 ) = 800 dólares 
Esto da un perìodo simpfe de recuperación de la inversión de 



Reflejada 

Película " 
reflectora 


Traasmídda 


FIGURA 12 52 


Esquema para el ejemplo 12-6. 


Periodo siraple _ Costo de implàntación _ goo dólares 
de recuperación Ahorros en los costos anuales 92 dólares/aho ‘ an0ÍS 

Discusión En este caso la película reflectora se pagará por sí misma en alrede- 
dor de nueve ahos. Esfo es inaceptable para La mayor parte de los fabricantes f 
ya que no suelen tnferesarse en medídas para la conservacíón de la energía que 
se paguen por sí mismas en más de tres afíos. Pero la mejora en ia comodidad 
térmica y t en consecuencia, eí aumento resultante en la productividad con fre- 
cuencia hace que valga ía pena instatar la película refiectora. 


RESUMEN 


La radiadón se propaga en forma de ondas electromagnéticas. 
La frecuencia v y la longitud de onda À de las ondas electro- 
vnagnéticas en un medio están relacionadas por A = c!v> donde 
c es la velocidad de propagación en ese medìo. Toda la materia 
emite de manera continua radiación térmica, como resultado 
de los movimìentos de vibración y de rotación de las molécu- 
las, átomos y electrones de una sustancia. 

Un cuerpo negro se define como un emìsor y absorbente 
perfecto de la radiación. A una temperatura y Jongitud de onda 
especificas, ninguna superficie puede emitir más energía que 
un cuerpo ncgro. Un cuerpo negro absorbe toda la radiacìón in- 
cidente. sin importar la longitud de onda y la direccìón, La 
energía de radiación emitida por un cuerpo negro por unìdad 
de tiempo y por unidad de área superficial se Ilama poder de 


emisión de cuerpo negro E b y se expresa por la ley de Stefan- 
Boltzmann como 

E b {T) = mT 4 

en donde o - 5,670 X 10“ a W/m 2 ■ K 4 es la comtante de Ste- 
fan-Boltzmann y T es la temperatura absoluta de la superficie 
en K + À cualquier temperatura específica, el poder de emisión 
espectral de cuerpo negro E bx se incrementa con la longitud de 
onda, alcanza un pico y, a conttnuación, disminuye al ìncre- 
mentarse la longitud de onda + La tongítud de onda a Ja eual se 
presenta el pico para una temperatura especìficada se expresa 
por la ley del desplazamienio de Wien como 

(Aripodsr,^ = 2 897.8 |xm • K 
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Lafunción dc radìaeión f K de caerpo negro representa la frac- 
ción Ue la mdìación emìtida por un cuerpo negro a la tempera- 
tura 7 en la banda de longitudeíi de onda de A = 0 hasta A. La 
fracción de energía de radiación emitida poi un cuerpo negro a 
la temperatura T sobre una banda tlnita de iongitudes de onda 
desde A = A, hasta À “ A 2 se determina a partir de 


Emmvidad direccional espectral: 


e A e (À, tf>, T) — 


4,(A t A T } 


Emisivìdad direceíomd total; 


/A,-A s m=/A s {r>-/ Al (7) 


e„(6, <j>. T) 


4(7) 


en donde ý\ t (T) y / A ,(T) son las funciones de radiación de cuer- 
po negro correspondientes a À,7v A 2 T respecdvamente. 

La magnìtud de un ángulo de visión en el espacio se deseribe 
por el ángulo sóJido expresado conio dto = dAJi 2 . La inlensT 
dad de radìaàón IJ6, 0)), se define como la razón a la eual la 
energía de radiación se emite en la dirección ( Q , 4>) por unidad 
de área normaJ a esta dirección y por unídad de ángulo sólìdo 
alrededor de esta última, El flujo de radiacìón es el poder de 
emmón E y se expresacomo 

f rlTT r ntl 

E — </£ = 4(0. </>) cos 0 sen 0 d6 d<p 

hetnibfcno 


Para una superficie difusamente emisora t Ja intensídad es inde- 
pendiente de la dirección, por lanto, 

E = tt/. 


Para un cuerpo negro, tenemos 


E b = irl b 


y 


h(T) = 


EjT) 

77 


<tT a 

77 


E1 fiujo ìncidente de radiacíón sobre una supertlde desde todas 
dírecciones es la ìrradkwìón G y para ía radiación difusamente 
incidente dc intensidad ý se expresa como 

C = 77/ ( 


Emtsividad hemisfénca espectral: 


eJX T) 


EJ^T) 
E b jK T) 


Emisividad hemisférica lotaí; 


e(T) = 


E(T) 

EJT) 


E k (KT)E b JKT)dX 
lo _ 

aT A 


La emisívidad también se puede expresar como una funcíón es- 
calonada, dìvidiendo eJ espectro en un núrnero suficientc de 
handas de longitudes de onda de emisividad constante como 


e(7) — Cif^xjT) + Sif^-xýT) + 


La emìsividad hemisfénca total e de una superfìcie es la emisi- 
vidad promedio en todas las direcciones y longitudes de onda. 

Cuando la radiación cboca contra una superfìcie, parte de ella 
es absorbida, otra es refiejada y la restante, si la huy, es irans- 
mitida. La fracción de la radiación incidente (intensidad/o irra- 
diación G) absorbida por la superfìcie se Ilama absortividad, 
la reflejada por esa superficìe se conoce como refleetìvidad y a la 
transmitida se le denomína transmìsividad. Las diversas absor- 
tivídades, reflectividades y transmisívidades para un medio se 
expresan como 


La razón a la cuaJ la energía de radiación sale de una unidad de 
área en todas direcciones es la radiosÌdadJ y para una superfì- 
cie que es tanto emisora difusa coino refiectora difusa se expre- 
sa como 


J = ^4+r 


<* A , #(A, 4>) 


4.al»(A> <4 4 >) 


y Pa,»(A. 0. 4 >) = 


4, wr (A.O,0) 
4,í( A, 0, </)) 


“a(A) 


(4.íIk(A) _ G x ref (A) 

~gW’ pá ) 


y 


t a(A) = 


C A , tt ( A) 

G*(A) 


en donde /, +r es la suma de las intensidades emìtida y rcflejada* 
Las cantidades emitidas espectrales están reiacìonadas con las 
cantidades totales como 



T = 


&tr 

G 


/ # =í/^dA y E= f E,dk 
Jo Ju 

Para una superficie emisora en forma diiusiva y para un cuerpo 
negro, éstas se reducen a 

£ a = ■nfu y £w(A. 7) = tt4 a (A. T) 

La emismdad de una superficie representa la razón entre la 
radíación emitida por ìa superficie a una temperatura dada y 
la radiación emítida por un cuerpo negro a la misma tempera- 
tnra. Las diferentes emisívidades se definen como 


La consideración de ia dependencia de las propiedades con res- 
pecto a la longitud de onda y la dirección hace quc ios cálculos 
acerca de la radiación sean muy complicados, Por Jo tanto, las 
aproximaciones grìs y difusa se utilizan en forma común cn los 
cálculos relativos a la radiacion, Se dice que una superficie es 
dìfusa si sus propiedades son independìentes de la dirección 
y gris si sus propiedades son independientes de !a longitud de 
onda. 

La suma de las fraccìones de energía de rudiación absorbída, 
reflejada y transmitida debe ser igual a la Linidad, 

a + p + t = 1 
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Para las superficies opaccis, r = 0 y, por tanto, 
a + p — 1 

Por sencillez sueìe suponersc que las supcrfìcies reflejan de una 
manera peifectamente especidar o difusa. En la reflexión es- 
pecuíar el ángulo de reflexión es igual al ángulo de incidencia 
de! haz de radìacién. En la reflexión dìfusa, la radíación se refìe- 
ja por ígual en todas direccioncs. La rcfìexión desde las superfi- 
cies Jisas y pulidas se aproxima a la especular. en tanto que 
aquella que se produce dcsdc las superficies ásperas se aproxima 
a la difusa, La íey de Kirchhoff de la radiacíón se expresa como 

e*.#C0 = «A,o(n, s k {T) = a k (T) t y e(T) = a(T) 

Las moléculas de gas así como las partículas suspendidas en 
la atmósfera emiten radiación y la absorben. La atmósfera 


se puede considerar como un cuerpo negro a alguna tempcra- 
tura ficticia más baja, llamada temperatura efectiva del cielo 
Tctào que emite una cantìdad equivalente de energia de radia- 
ción, 


La razón neta de transferencia de calor por radiación hacia una 
superfìcie expuesta a la radiación solar y atmosférica se deier- 
mina basándose en un balance de energía expresado como 

tAá ~ ^ GO'if oido~ ) 

en donde T s es la temperatura superficial en K y e es la emisivi- 
dad de la superficie a la temperatura ambiente. 
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PR0BLEMAS* 


Radiación electromagnétíca y térmica 

12-JC ^Qué es una onda electromagnética? ^En qué dífiere 
de una onda de sonido? 

12-2C ^Por cuáles pnopiedades se caracteriza una onda elec- 
tromagnética? ^Cómo sc relacionan estas propìedades entre sí? 


* Los problemas designados por una "C r ' son preguntas de 
concepto y se alienta a los estudiantes a dades respuesta, Los 
designados por una T 1 están en unidades inglesas y los usuaríos 
deí Sl pueden ignorarlos. Los problemas con un icono de CD-EES 0 
se resuelven usando el EES r y las soluciones completas junto con 
los estudios paramétricos se incluyen en el CD que acompana a 
este texto, Los problemas con un icono de computadora-EES, EL 
son de naturaleza detallada y se pretende que se resuelvan con una 
computadora, de preferencia usando el software de EES que 
acompaha a este texto. 


12-3C iQué es luz visible? ^En qué se diferencia con respec- 
to a las otras formas de radiación electromagnélica? 

12-4C ^En qué difìeren Ia radiación u 1 travioleta y ì a infrairo- 
ja? ^Piensa el lector que su cuerpo emite alguna radiación en el 
rango ultravioleta? Explique. 

12-5C i'Qué es radiación térmica? ^En qué se diferencia con 
respecto a las otras formas de radiación electromagnética? 

12-6C ^Cuál es la causa del coìor? ^ r Por qué el ojo ve azules 
algunos objetos en tanto que otros los ve rojos? t,EsLá relacio- 
nado el color de una superfTcie a la tenìperatura ambìente con 
la radíación que emite? 

12-7C ìPot qué por lo comun la radiacíón se trata como un 
fenómeno superficial? 

12*8C ^Por qué los esquíadores resultan quemados por el Sol 
con tanta facilidad? 
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12-9C ^En qué se diferencia la cocción con microondas de la 
cocción convencioiìnJ? 

12-10 Ln vdocidad de la luz en el vacío se expresa como 3 + 0 
X 10 s m/s, Determine la veiocidad de la luz en eJ aire (n = 1), 
en el agua (n = 1.33) y en el vidrio (n — 1 + 5). 

12'J 1 Sc genera electricìdad y se transmite en !as ííneas de 
transmisión a una frecuencia de 60 Hz (l Hz - 1 ciclo por se- 
gundo). Determine la longitud de las ondas dectromagnéticas 
generadas por d paso de la electricidad en las líneas de transmí- 
sión. 

12-12 Se disena un homo de microondas para operar a ona 
frecuencia de2,8X 10 9 Hz. Detemiine Ìa íongitud de onda de 
las microondas y su energfa. 

12-13 Una estacìón de radìo está emitiendo ondas de radio a 
una longitud de onda de 200 m. Determine la frecuencia de ias 
ondas. Respuesta: L5 > 10* Hz 

12-14 Se disena un telcfono inalámbrico para operar a una 
frecuencìa de 8.5 X 10 8 Hz. Determine ia longitud de onda de 
estas ondas telefónicas. 


Radiacíón de cuerpo negro 

12-15C iQué es un cuerpo negro? ^En realtdad existe un 
cucrpo negro? 

1 Z- I6C Deftna los poderes de etrusíón toiaì y espectral de un 
cuerpo negro. ^Cómo están relacionados entre sí? f ;En qué di- 
fteren? 

12 - 17C i Por q ué de fi n i m os l a fu oc i 6n de rad i ac i ón de c ue rpo 
negro? í.Qué representa? ^Para qué se usa? 

1 1- ! HC Considere dos cuerpos ídénticos, uno a I 000 K y el 
otro a 1 500 K. ^Cuál de los dos cnerpos emite más radiación en 
la región de las ìongitudes de onda más cortas? i t Cuáì de los dos 
cuerpos emite más radiación a una longitud de onda de 
20 pm? 

I 2 -19 Considere una superficie a una temperatura uniforme 
de 800 K, Determine la razón máxima de radiación lemiica que 
puede ser emitida por esta superficie, en W/nr. 

\ 2-20 Considere un cuerpo cúbico dc 20 cm X 20 cm X 20 cm a 
750 K suspendido en el aine. Suponiendo que d ctierpo se aproxi- 
ma mucho a un cuerpo negro, determine a) la razdn a la cual el 
cubo emíte energía de radiación, en W, y h) el poder dc emisión 
espectral de cuerpo negro a una longitud dc onda de 4 jitm, 

12*21 T El Sol se puede considerar corao un cucrpo negro a 
una temperatura superficial efectiva de 104ÍX1 R, Determine la 
razón a la cual el Sol emite radiación de energía de radiación in- 
frarroja (À = 0,76-100 /j.m) T en Btu/h ■ ft 2 . 

12*22 E1 Sol se puede considerar como un cuerpo ne- 

h&i gro a 5 780 K. Mediante el sqftware EES (o cnal- 
quier otro semcjante), calcuk y trace la gráfica del poder de 
emísión espcctral de cuerpo negro £) jA dd Sol contra la longitud 
de onda, cn el rango de 0,01 pm hasta 1 000 jum. Discuta los re- 
sultados. 

12- 23 La temperatura del filamento de un foco incandescente 
es de 3 200 K. Considerando eJ filamento corno un cuerpo ne- 


gro, deiemiine la fracción de la energía radiante emiiida por él 
que cae en el rango visìble. Asimismo, determine (a longitud de 
onda a la cual la emisìón de radiacìón desde el filamento alcan- 
za el valor pico, 

12-24 Ijmj Vuelva a considerar el problema 12-23, Median- 
te el software EES (o cnalquier otro semejante), 
ínvestigue el efecto de la temperatura sobre la fraccidn de radia- 
ción emitida en el rango vìsibte. Suponga que la temperatura de 
la superficte varia de l 000 K hasta 4000 K y trace Ja gráfica 
de la fraceídn de la radiación emitida en el rango vísible contra 
Ja temperatura superficíal. 

12-25 Se desea que un foco incandescente emita por lo menos 
15% de su energía a longitudes de onda más cortas que 0,8 /xin, 
Determine ìa temperatura mmima a la cual debe caleníarse su 
filamento, 

12-26 Se desea que la energía de radiaeión emitida por una 
fucnte luminosa aJcance un máximo en eJ rango azul (À = 0,47 
/rm). Determine Ja temperatura de esia fuente Ìuminosa y la frae- 
cídn de la radiación que emite en el rango visible (À = 0.40-0.76 
^m), 

12-27 Una ventana con un vidrio de 3 mm de espesor transmi- 
te 90% de ía radìación entrc A = 0.3 y 3,0 /im y, en csenda, es 
opaca para la radiacion de otras longitudes de onda. Determine 
la razón de la radíación transmitida a través de una veniana con 
u n vidrip de 2 m X 2 m, la cual proviene de fuentes de cuerpo 
negro a a) 5 800 K y b) 1 000 K. 

Respuestet: a) 218 400 m b) 55.8 kW 


Intensidad de radiacion 

12-28 L /Qué representa un ángulo sólido y en qtié se diferen- 
cìa de un ángulo plano? ^Cuáì es el valor de un ángulo sólido 
asociado con una esfera? 

Í2’29C ^Cómo se define Ja jntensídad de la radiación emi- 
tida? Para una superficie dífusamente emisora, /de qué mancra 
se relaciona el poder de emisidn con la intensidad de la radia- 
cidn emitida? 

12-3 0C Pai*a u n a superiì c i e, ^ c ómo se d efin e i rrad ì ac i ón ? Pa - 
ra la radiación difusamenie ìnddente /cómo se relaciona la irra- 
diación sobre una superficie con la íntensidad de la radiación 
incidcnte? 

12-31 ( Para una superfície, ^cómo se define radiosidad? Pa- 
ra superficies dífusamente emisoras y reflectoras. i,eó mo se re- 
laciona la radìosidad con las intensidades de la radiacìón 
emitida y reflejada? 

12-32C Cnando se conoce la variacidn de la cautidad de ra- 
diación espectral con la longitud dc onda, ^cúrao sc detcmiina 
ía cantidad total correspondiente? 

12-33 Una superficie pequeha de area À\ =8 cnr emìte ra- 
díación como un cuerpo neg ro a F 3 = 800 K. Partc de la radìa- 
ción emilida por A, choca contra otra superficie pequeha de área 
Á 2 — 8 cm 2 y que eslá orientada como se muestra en la fiigura. 
Deiermine el ángulo sólido suhtendido por A z cuando se ve des- 
de Aj y ía razón a la cual la radiacìón emitída por A { choca con- 
tra A 2 directamente. ^Cuál sería la respucsla del Ìoctor si 
estuvíera directamente arriba de a ima distancia de 80 c 
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= 8 cm 2 

r, = 800 K 

FIGURA P12-33 


12-34 Una pequeíia superficie circular dc árca A x = 2 cm 2 
ubicada en el cenlro de una esfera dc 2 m de diáinetro emite 
radiación como un cuerpo negro a T x — 1 000 K, Determinc 
la razón a la cual está emergicndo energía de radìación a través 
de un agujero eon diámetro D 2 — 1 cm ubicado a) en la parte 
superior dc la esfera directamcnte arriba de A x y b) hacia un la- 
do de la esfera en tal forma que la reeta que una los centros de 
Á, y Á 2 forme un ángulo de 45° con ia superfìcie A,. 

1 2-35 Repíta el problema 12-32 para una esfera de 4 m de 
diámetro. 

12-36 Una superfìcie pequena de área A — I cm 2 emite radia- 
ción eomo un cuerpo negro a l 800 K. Determine la razón a la 
cuaL se emite energfa de radiación a través de una banda defìni- 
da por 0 ^ ^ 2tt y 45° ^ 0 ^ 60° t en donde 8 es el ángulo 

que un haz de radiación forma con la perpendìcular a la superfi- 
cíe y 4> es el ángulo azimutaL 

12-37 Una superfieie pequeha de área A — 1 em- se sujeta a ra- 
diación incidente dc ìntensidad constantc / ; - 2.2 x 10 4 W/m 2 « sr 
sobre el hemisferio completo. Delcrmine la razón a la cual Ia 
energía dc radiacìón íncide sobrc la superfìcie a través de a) 0 ^ 
8 < 45° y b) 45° < 8 ^ 90°, en donde 8 es el ángulo que un haz 
dc radiacíón forma con la perpendicular a la superficie. 


Propiedades ùe radiacion 

12-3 8 C Def i na I as p ropi edade s d e e mi s í v í dad y ab.s ort i v I dad. 
^Cuándo estas dos propiedades son iguales entre sí? 


«, = 0.4, 


— 


= 0*7, 
€3 — 0.3, 


0 ^ À < 2 jit m 
2 ftm < À< 6 
6 jum ^ À < co 


Determine ìa emisivìdad promedio de la superficie y ìa razón de 
la emisión de radiación desde esta últíma, en W/m 2 , 

Respuestas: 0.575, 32.6 kW/rn^ 

12-44 La reflectividad deì aluminio recubierto eon sulfato 
de plomo es 035 para la radiación a ìongitudes de onda me- 
nores que 3 jum y 0*95 para la radiación a Longitudes de onda 
mayores que 3 jam. Determine la reflectividad promedio de 
esta superficìe para la radiacion solar (T — 5 800 K) y para la 
radìación que proviene de superficies a la temperatura ambien- 
te (T ~ 300 K). Àsimismo, determíne la emisivìdad y la absor- 
tividad de esta superfìeie a las dos temperaturas. ^Piensa el 
Ĺector que este material es adecuado para usarse en colectores 
solares? 

12-45 Un horno que tiene una ventana de vìdrio de 40 cm X 
40 cm se puede considerar como un cuerpo negro a 1 200 K, 
Si la transmisívídad del vidrio es 0*7 para la radiacidn a longi- 
mdes de onda menores que 3 /xm, y 0 para la radiación a lon- 
gitudes de onda mayores que 3 jitm, determine la fracción y la 
razón de ìa radiación que sale del homo y se transmite a través 
de la ventana. 

12-46 Se puede decir que la emisividad de un filamento de 
tungsteno es aproximadamente 0 . 5 , para la radiacián a longitu- 
des de onda menores que 3 jlliii, y 0.15, para la radiación a lon- 
gitudes de onda mayores que I /xm* Determine la emìsìvidad 
promedio del fílamento a a) 2000 K y b) 3000 K* Asimismo, 
determine la absortividad y la reflectivìdad deì filamento a las 
dos temperaturas. 

12-47 Las variacìones de la emìsividad espectral de dos su- 
perfieies son como se dan en la fìgura P12-47. Determìne ía 
emisividad promedío de cada una de las superfrcíes a T = 3 000 
K. Àsímismo. determine la absortividad y la reflectividad pro- 
medios de cada una de ellas para la radiación que viene de una 
fuente a 3000 K. ^Cuál dc las dos superficies es más apropiada 
para que sìrva como un ábsorbente solar? 


s 


A 


I2-39C Def ma las propíedades de reflecíividad y transmisivi- 
dad y discuta las diferentes formas de reflexìón. 

12-40C /.Qué es un cuerpo gris? ^Cuál es su diferencia eon un 
cuerpo negro? /,Qué es una superficie gris difusa? 

12-41C í'.Quc es el cfecto de invemadero? ^Por qué es un 
asunto que preocupa mucho a los científieos espeeializados en 
la atmósfera? 

12-42C Podemos ver el í nterior de un horno dc microondas 
durante su operación a través de su puerta de vidrio, lo cual in- 
dica que radìacíón visible está escapando de didio horno. 
/ Piensa el lector que también podrfa estar escapando la pclígro- 
sa radiación de microondas? 

12-43 La funeión de emisividad espectral de una superficie 
opaea a 1000 K se puede expresar aproximadamente como 


0.8 


0.2 

OJ 



Q 3 À. JtiíTì 

FLGURA P12-47 

12-48 Se puede decir que la emisividad de una superfieìe re- 
eubierta eon óxido de aluminio es aproximadameme 0.15 para 
la radiación a iongitudes de 011 da menores que 5 /un, y 0,9 para 
la radiación a longitudes de onda mayores que 5 gm, Deter- 
mine la emisividad promedìo de esta superfície a a) 5 800 K y 
b) 300 K. iQué puede decir el lector acerca de la absortívìdad 
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de esta supcríìcic para la mdìaeión que proviene de fuentes a 

5 800 ÍC y 300 K? RespuestaS; a) 0,153, /0 0.89 

1 2-49 La variación de ia absortìvidad espectrad de una super- 
fìcie es como se muestra en la figura P12-49. Determine la ab- 
sortividad y la reflectividad promedios de la supertìcie para la 
radiación qtic se origina en una fuente a 7" = 2 500 K. Àsimis- 
mo, determine la cmisividad promedio de esta superficie a 
3000 K. 



07 

0.2 

i 


2 A, ybm 

FtGlíRA P \ 2-49 


12-501 Se sabe que una pieza esférica de 5 in de diámetro 
emite radìacíón a razón de 550 Btu/h, cuando su temperatura 
superftcial es de 950 R. Determine ía emisividad promedío de la 
pieza u esta lemperaiura. 

12 5! La varíación de la transmisividad espectral de una ven- 
tana de vidrio de 0,6 cm de espesor es la que sc muestra en 1a fi- 
gtira P12-51. Determine la transmisividad promedio de esta 
ventana para la radiacíón soJar (T — 5 800 K) y para la radia- 
ción que proviene de superficies a Ja temperatura ambíente 
(7 — 300 K). Asimismo determine la cantidad de radiación so- 
lar transmitida a iravés de ía vemana para una radìaeión soiar 
ìncidcntc de 650 W/m-, 

Respuestàs: 0.848 t 0.00016, 551.1 W/m 2 


T 


A 


0 L 

0 


0,92 


0.3 3 


FIGURAP12-51 


A, /i m 


Radiacíón attnosfénca y solar 

1 23IV ^Qué es Ja constante soìar? ^Cdmo se usa para deter- 
minar la temperatura superfìcial efectiva del Sol? ^Cdmo cam- 
bìaría el valor de ia constante solar sì se duplicara la distancìa 
entre la Tierra y el Sol? 

12-53C /,Que cambios advertìna el leetor sí ei Sol emitìera 
radiación a una tempevatura efectiva de 2 000 K, en lugar de 
5762 K? 

1 2-54C Explique por qué el cielo es azul y ei atardecer es na- 
ranja amarillento. 

i 2-55C Cuando la Tícrra está lo mds cercana al Sol tenemos 
et invierno en el Jiemisfcrio norte. Explique por qué. Àsimismo, 
explique porqué tenemos cl verano en ei hemisferio norte cuan- 
do Ja Ticrra está más aíejada del Sol. 


12 '56C ^Qué cs ía temperatura efcctiva dd cicto? 

12-57C Es probable que d lector haya observado las senales 
de advertencia en Ias caneteras expresando que los puentes pue- 
den estar cubiertos de hielo cuando las carreieras no lo están. 
Explique cómo puede suceder esto. 

[ 2-58C Á menos que cl lector viva en un estado del cálido sur, 
es probablc que, en muchas mananas, haya tcuido quc raspar d 
hielo del parabrisas y de las ventanas de su automóvii. Puede 
ser que haya advertido con frustración que la capa más gruesa 
de hielo siempre se forma sobre el parabrisas en lugar de sobre 
las venlanas lalerales, Explique por qué ocurre lo anterior. 

I2-59C ExpJique por qué las superfìcies suelen tener absorti- 
vidades bastanie dìferentes para la radiación solar y para la que 
se origina desde Jos cuerpos circundantes, 

12-60 /f^lK Dna superfìcie tiene una absortìvidad de a x = 0.85 
para la radtación solar, y una emisividad de e = 
0.5 a ia temperatura ambiente. Se observa que Ja Lemperatura de 
la superfìcie es de 350 K cuando las componemes directa y di- 
fusa de la radiación solar son G D - 350 y G ti = 400 W/m% res- 
pectivamente, y la radiación directa forma un ángulo de 30° con 
la pcrpeudicular a la supcrficic. Considerando que Ja temperatu- 
ra efectiva dei cielo es de 280 K, determine la razón neta de la 
tmnsferencia de calor por radíación Iracia la superfície cn esc 
momento. 

12-611 Incide radiación solar sobre ía superficie exterior de 
una nave espacial a razón de 400 Btu/li ■ ft 2 . La superficie tie- 
ne una absortividad de a, — 0.10 para la radíación solar, y una 
emisividad de s — 0.6 a Ja temperatura ambiente. La superficie 
exterior irradia calor hacia el espacio que se encuentra a 0 R, Si 
no se tìene transferencia neta de calor hacia Ja nave espacial, de- 
termine la temperatura de equiìibrio de la superfìcìe. 

Respuesta i; 444 R 

12-62 Sc observa quc la tempcmtura dd aire en una nochc 
clam pcrmanece a alrededor de 4°C. Sin embargo, se Ìnforma 
que cl agua se ha congeJado debido a! efecto de la radiacidn. To- 
mando que el coeficíeme de transferencia de calor por convec- 
ción es de 18 W/m 2 - °C. determine el valor de la tempemtura 
máxima efectiva del cielo esa noche. 

i 2 -63 La superfìcie de absorción de un coJector solar estd he- 
cha de aluminio recubierto con cromo uegro (a 3 = 0.87 y e = 
0.09). La radìacìón solar incíde sobre la superficie a razón de 
600 W/m : . Las temperaturas del aire y la cfectiva dd cielo son 
25 3 C y 15 a C, respectivamente, y el coeficiente de transferencia 
de calor por convección es de 10 W/m 2 ■ Q C. Para una tempera- 
tura de la superfìcie de absoreidn de 70 Ù C, determine la mzón 
neta dc la energía solar entregada por la placa de absorción aì 
agua que circula detrás de ella, 

12-64 FJCTj Vuelva a eonsiderar el problema 12-63. Mediante 
el solfware EES (o cuaJquier otro scmejantc). Tra- 
ce la gráfica de la razón neta de la energía solar transferida aJ 
agua en función de Ìa absortividad dc la placa. Suponga que ìa 
absortividad varía de 0.5 liasta 1.0 y discuta los resultados. 

12*65 Detennine la temperatura de equìlibrio de Ja superficie 
dc absorción del problema 12-63, si cl lado posterior del absor- 
bedor está aislado. 
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HGURA P 12*63 


Tema especiah Ganancia de calor solar 
a través de las ventanas 

12 -66C iQué fracción de la energfa solar se encncntra cn el 
rango visible a) afuera de la atraósfera terrestre y b) a nìveí del 
mar sobrc la Tierra? Responda ía mìsma pregunta para la radia- 
cioti infrarroja. 

12-67C Descríba las propiedades reiari vas a la radiación solar 
de una ventana que es idealmenle adecuada para niinimizar la 
earga de acondicionamiento del aire + 

1 2-68C Defìna el SHGC (coefícientc de ganancia de calor so- 
lar) y explique cuál es su diferencia con respecto al SC (coefi- 
ciente de sombraf ^Cuáles son los valorea dei SHGC y del SC 
de una ventana de vidrio transparente de una sola hoja? 

1 2-69C iQué reprcsenla el SC (coefìciente de sombra) de un 
dispositivo? ^Cóino es el SC de un vídrío transparente en com- 
paración con uno absorbente dei caìor? 

12-70C ^Qué es un dispositivo para producir sombra? ^Es 
más eficaz un dispositívo extcrno, o uno imerao cn la reducción 
de la gananeia de calor solar a través de una ventana? ^De qué 
manera el color de ía superficie de un dìsposilivo para producir 
sombra quedad frentc hacìa el exierior afecta la ganancia de 
caìor solar? 

12-71C ^Cual es el efecto de un recubrimienlo dc baja emisrí 
vidad colocado sobre la superllcie interior de un vidrío de ven- 
tana en relación con ti) la pérdida de calor cn invierao y b ) la 
ganancia de caíor en verano a través dc la ventana? 

J 2-72C ^Cuáì es el efecto de un l ecubrimiento reflector colo- 
cado sobre 1a supefficie exterior de un vidrio de ventana en re- 
laeión con a) la pérdida de calor en invierao y b) la ganancia de 
caior en vcrano a través de la ventana? 

12-73 Una fábríca ubicada a 32 c de latitud N tiene un área de 
encristalado de 60 m 2 que da el frente hacia el oeste y que cons- 
ta de ventanaw de hoja doble Itechas de vidrio transparente 
(SHGC — 0.766). Con el fm de reducir la ganancia de calor so- 
lar en verano se eonsidera colocar una película refleclora que 
rcducirá el SHGC hasta 0.35. La temporada de enfriamiento 


consta de junio, julio, agosto y septiembre, y la de calefaceión 
de ociubre hasta abril. Los fìujos de calor solar diaríos prome- 
dios que inciden sobre el íado oeste en esta latitud son 2.35, 
3.03, 3.62, 4.00, 4.20, 4.24, 4J6, 3.93, 3.48, 2.94, 2.33 y 2.07 
kWh/día ■ nr, para enero a diciembre, respectivamentc. Asimis- 
rno, los costos unitaríos de la electricidad y el gas natural son de 
0.09 dólar/kWh y 0.45 dólar/therm, respectivamente, St el coe- 
fìcìente de rendìmiento del sistema de enfriamiento es 3.2 y la 
eficiencia del hogar es 0.90, determine los ahorros netos en los 
costos anuales debidos a la instaJación de) recubrimìento reflec- 
tor sobre las ventaiias, También detennine el período simpJé de 
recuperación de ía inversión, si cl costo de instalación de la pe- 
Iícula reflectora es de 20 dólares/m 2 , 

Respuestas: 53 dóJ ares, 23 ańos 

12-74 Una casa ubicada en Boulder, Colorado (40° de latitud 
N), tìenc ventanas commies de hoja doble con vidríos de 6 mm 
de espesor y las áreas totaíes de las veutanas son 8, 6, 6 y 4 m 2 
sobre las paredes sur, oeste, este y norte, respectivamenle. De- 
terniine k ganancia total de calor solar de ia casa en el tiempo 
solar de las 9:00, 12:00 y 15:00 en julio. Asimismo, determine 
ía cantidad tolal de ganancia de calor solar diarías, para un día 
promedio en enero. 

12-75 Repita el problema 12-74 para ventanas de hoja doble 
que están tehidas de gris. 

12-76 Considere un edificio en Nucva York (40 ù de latitud N) 
que tiene 200 m 2 de área de ventanas sobre su parcd sur. Las 
ventanas son del Lipo de hoja doble y absorbentes del calor, y 
están equípadas con persianas venecianas con un coefìcientc de 
sombra de SC = 0.30, Detenrune la ganancia total de calor so- 
lar dd edìficio a través dc las ventanas que dan hacia el sur, al 
medio día solar en abriL ^Cuál serfa la respuesta del lector si no 
hubiera persianas en las ventanas? 



HGURÀ P Í2-76 


— Ventana 
de hoja doble 


Vidrio absorbenle 
del calor 


12-77 Un día típico de invierno en Reno. Nevada (39° de lati- 
tud N), podría ser soleado y, como consecuencia, la ganancia de 
ealor solar a través de las ventanas puede ser mayor que la pér- 
dida del inismo a través de ellas durante el transcurso del dfa. 
Considere una casa con ventanas del tipo de doble batiente que 
tienen hoja doble con vidrios de 3 mm de espesor y 6,4 mm de 
espacio de aire, asf como marcos y espaciadores de alumínio. 
La casa se mantiene a 22 D C en todo momento. Determine si la 
casa está perdiendo más o menos calor del que está ganando 
proveniente del Soì a través de una ventana que da al oeste, en 
un día típico de enero y para un periodo de 24 h, si la tempera- 
tura promedio en el exleriar es de 10 C C. Respu&sta .* menos 
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Ventsmu 
de hoja doble 



HGURA P12-77 


seria la respuesla del lector si el diámetro de la cavidad fuera de 
3 mm 1 ? 

12-84 La absortividad espectral de una superficie opaca es 
como la que se muestra en la gráfíca. Determine la absortividad 
de la superficie para la radiación emitida por una fuente a 
a) 1 000 Ky b)3 000 K. 



FIGURAP12-84 


12-78 Repita el problema 12-77 para una veniana que da al 
sur. 

12'79l Detcrmine la razón de Ìa ganancia {o pérdida) neta de 
caJor a través de tma ventana de un solo vidrío fijo de | -in t de 9 ft 
de alto y 15 ft de ancho con marco de aluminio ubicada en la 
pared oeste T en el tiempo solar de las 3 PM durante un día típi- 
co de enero en un lugar cercano a los 40° de latitud N, cuando 
las temperaturas en el interìor y el exterior son de 70°F y 20° F, 
respectivamente. Respaestai ganancia de 12B90 Btu/h 

12-80 Considere un edificio ubicado cerca de los 40° de lati- 
tud N que tiene áreas iguales de ventanas por los cuatro lados. 
La propietaria del edificìo está considerando recubrir con pe- 
lícula reflectoni las ventanas quc dan hacia el sur con el fin 
de reducìr la ganancía dc ealor solar y, de este modo. la carga de 
enfriamiento. Pero alguien sugiere que la propietaria reducìrá 
ìncluso más la carga de enfriamiento si, por el contrario, recu- 
bre las ventanas que dan al oeste. ^Qué piensa de ello el lector? 


Prohlemas de repaso 

12-81 La ennsìvidad espectral de una superficie opaca a 
1 500 K se expresa aproximadamente como 


£ { = 0 

para 

À < 2 ^m 

e 2 = 0.85 

para 

2 ^ À ^ 6 pim 

£j — 0 

para 

À > 6 fJLTTi 


Detemiine la emisividad total y el flujo de emisión de la super- 
ficie. 

H Hl La transmisividad espectral de un vidrio comun de 
3 mm de espesor se puede expresar como 


T, = 0 

para 

A < 0.35 

r 2 = 0.85 

para 

0.35 < À < 2.5 /im 

Tj= 0 

para 

À > 2.5 fim 


Determine la transmisividad de este vídrìo para la radiación so- 
ìan ^CuáJ es la transmisívidad de este vidrio para la luz? 

12-83 Una cavidad esférica de ! m de díámetro se mantiene a 
una temperatura uniforme de 600 K. Àhora, se perfora un agu- 
jero de 5 mm de diámetro. Determine ia velocidad máxìma de 
ìa emisión de energía de radiación a través del agujero. ^Cuál 


12-85 La superficie del probíema 12-84 recibe radiación soíar 
a razón de 470 W/m 2 . Determine la absonividad solar de la su- 
perficie y la velocidad de absorción de la radiacíón solar, 

12-86 La transmisividad espectral de una cubierta de vidrio 
usada en un colector solar se expresa como 


T, =0 

para 

A < 03 jum 

t 2 = 0.9 

para 

0.3 < À < 3 £í.m 

t 3 = 0 

para 

À > 3 fim 


Incide radiación solar a razón de 950 W/m 2 y la plaea de absor- 
ción, la cuai se puede considerar como negra, se mantiene a 
340 K por el agua de enfriamíento. Determine a) el fiujo solar 
incidente sobre Ja placa de absorción, b ) la transmisividad de la 
cubìerta de vìdrio para la radiación emilida por Ja piaca de ab- 
sorción y c) la razón de la transfei'encia de ealor hacia el agua de 
enfriamiento. si la temperatura de la cubiena de viclrio también 
es de 340 K, 

12-87 Considcrc una pequeńa superficie uegra dc arca A — 
3.5 cnf que se maniiene a 600 K. Determine la razón a la cual 
la energía de radiación es emitida por la superficìe a través de 
una abertura con forma de anillo definida por 0 ^ ó ^ 2 tt y 
40° ^ 6 s 50° ? en donde $ es el ánguìo azimutal y B es el á»- 
gulo que el haz de radiadón fonna con la perpendicular a la su- 
perficie* 

12-88 Lncide radiación solar sobre la superficie del frente de 
una placa delgada con las componentes directa y difusa de 300 
y 250 W/nr, respectivamente. La radiación directa forma un án- 
gulo de 30° con la normaí a la superficie. Las superficies de la 
placa tienen una absortividad solar de 0.63 y una emisividad de 
0.93. La temperatura del aire es de 5 D C y el coeficiente de trans- 
ferencia de calor por convección es de 20 W/m 2 - °C. 


Áire 

= -33°C 

Piaca 
t^O.63 
e = a93 

íconv 


FIGURA P12-88 


?rad, alned 


Ì r 

j 


^ecinv 
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eidci 


/ 


http://gratislibrospdf.com/ 














707 

CAPÍTULO 12 


La temperatura efectiva del cielo para la superfície del frente es 
— 33°C, en tanto que las superfícies circundantes están a 5°C 
para la superficie posterior. Determine la temperatura de equi- 
librio de Ia placa. 

Problemas de examen de fundamentos de ingeniería (Fl) 

12-89 Considere una superfície a -5°C en un ambiente a 
25°C. La razón máxima de calor que se puede emitir desde esta 
superfície por radiación es 

a) 0 W/m 2 b) 155 W/m 2 c) 293 W/m 2 

d) 354 W/m 2 é) 567 W/m 2 

12- € X) La longitud de onda a la cual la potencia de emisión del 
cuerpo negro alcanza su valor máximo a 300 K es 

a) 5.1 /im b) 9.7 jum c) 15.5 /xm 

d) 38.0 /xm e)73.1 //m 

12-91 Considere una superficie a 500 K. La potencia de 
emisión espectral del cuerpo negro a una longitud de onda de 50 
/im es 

a) 1.54 W/m 2 • /j m b) 26.3 W/m 2 ♦ jjm 

c) 108.4 W/m 2 -/im d) 2 750 W/m 2 • /mi 

e) 8 392 W/m 2 * /mi 

12-92 Una superfície absorbe 10% de radiación a longitudcs 
de onda menores que 3 //m y 50% a longitudes de onda mayores 
que 3 /im. La absortividad promedio de esta superfície para la 
radiación emitida por una fuente a 3000 K es 

a) 0.14 b) 0.22 c)0.30 d) 0.38 c)0.42 

12-93 Considere una barra cilíndrica de 4 cm de diámetro y 6 
cm de largo a 1 000 K. Si la emisividad de la superficie de la 
barra es 0.75, la cantidad total de radiación emitida por todas las 
superfícies de ella en 20 min es 

a) 43 kJ b) 385 kJ c) 434 kJ 

d) 513 kJ e) 684 kJ 

12-94 Incide radiación solar sobrc un cuerpo semitransparente 
a razón de 500 W/m 2 . Si 150 W/m 2 de esta radiación incidente 
se refleja de regreso y 225 W/m 2 se transmite a través del 
cuerpo, la absortividad de éste es 

a) 0 b) 0.25 c) 0.30 d) 0.45 e) 1 

12-95 Incide radiación solar sobre una superfície opaca a 
razón de 400 W/m 2 . La emisividad de la superficie es 0.65 y la 
absortividad a Ia radiación solar es 0.85. E1 coeficiente de con- 


vección entre la superficie y el medio ambiente a 25°C es 6 
W/m 2 • °C. Si la superficie está expuesta a la atmósfera con una 
temperatura efectiva del cielo de 250 K, la temperatura de cqui- 
librio de esa superficie es 

a) 281 K b) 298 K c) 303 K 

d) 317 K e) 339 K 

12-96 Una superficie está expuesta a radiación solar. Las 
componentes directa y difusa de la radiación solar son 350 y 
250 W/m 2 , respectivamente, y la radiación directa forma un án- 
gulo de 35° con la normal a la superficie. La absortividad solar 
y la emisividad de la superficie son 0.24 y 0.41, respectiva- 
mente. Si se observa que la superfície está a 315 K y la temper- 
atura efectiva del cielo es de 256 K, la razón neta de la 
transferencia de calor por radiación a la superficie es 

á) -129 W/m 2 b) -44 W/m 2 c) 0 W/m 2 

d) 129 W/m 2 e) 537 W/m 2 

12-97 Una superfície a 300°C tiene una emisividad de 0.7 en 
el rango de longitud de onda de 0 - 4.4 /jm y de 0.3 sobre el 
resto del rango de la longitud de onda. A una temperatura de 
300°C, 19% de la potencia de emisión del cuerpo negro se en- 
cuentra en cl rango de longitud de onda hasta 4.4 /im. La emi- 
sividad total de esta superficie es 

a) 0.300 b) 0.376 c) 0.624 

d) 0.70 e) 0.50 

Problemas de disefio y ensayo 

12-98 Escriba un ensayo sobre las propiedades relativas a la 
radiación de las superfícies selectivas que se usan en las placas 
de absorción de los colectores solares. Averigiie acerca de las 
diversas clases de esas superfícies y discuta su rendimiento y su 
costo. Recomiende una superfície selectora que optimice el cos- 
to y el rendimiento. 

12-99 Según un informe de la Atomic Energy Commission, 
una bomba de hidrógeno se puede considerar como una gran 
bola de fuego a una temperatura de 7 200 K. E1 lector debe va- 
lorar el impacto de la explosión de una bomba de ese tipo a 5 
km por encima de una ciudad. Suponga que el diámetro de la 
bola de fuego es de 1 km y que la explosión dura 15 s. Investi- 
gue el nivel de radiación al que quedarán expuestas la gente, las 
plantas y las casas y de qué manera resultarán afectadas adver- 
samente por la explosión. 
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TRANSFERENCIA 
DE CALOR POR RADIACIÓN 



E n el copítulo 12 se han considerado los aspectos fundainentales de la ra- 
diación y de las propiedades relativas a la radiación de las supertìcíes. 
Ahora nos encontramos en posición de considerar el intercambio dc ra- 
diacíón entre dos o más superfìcies, quc es la cantidad que más ìnteresa en la 
mayor parte de los problemas acerca de la radiación. 

Se inicia este capítulo con una discusión de los factores de vìsión y de las 
reglas asociadas con ellos. Se dan expresiones para esos factores y los diagra- 
mas para algunas configuraciones comunes, y se presenta el método de las 
cuerdas cruzadas, A continuacíón se dìscute la transferencia de calor por ra- 
diación, en'primer lugar entre superficies negras y ? enseguida, entre superfi- 
cies no negras, aplicando el enfoque de redes de radiación. Se continúa con 
los blindajes eontra la radiación y se discute el efecto de ésta sobre las medi- 
eiones de temperatura y sobre la comodidad. Por último, se considera la ra- 
diación de los gases y se discuten las emísividades y absortividades de cucrpos 
gaseosos de varias formas. También se aborda el intercambio de radiaeión en- 
tre las paredes de las cámaras de combustión y los gases emisores y absorben- 
tes a alta temperatura que se encuentran en el interior de esas cámaras. 

OBJETIVOS 

Cuando el lector termine de estudìar este capítulo r debe ser capaz de: 

■ Definir eí factor de visión y entender su importancìa en los cálculos de transferencìa de 
calor por radiación 

■ Desarrollar relaciones del factor de visión y calcular factores de visián desconocidos en 
un recinfo, aplicando estas relacìones 

■ Calcular la transferencia de calor por radiacìón entre superfícies negras 

■ Determinar la transferencia de calor por radìación entre superficies difusas y grises en 
un recinto, usando el concepto de radiosídad 

■ Obtener relaciones para La razón neta de transferencia de calor por radiación entre las 
superficies de un recinto de dos superficies, incluyendo dos placas grandes paralelas, 
dos cilindros concéntricos largos y dos esferas concéntricas 

m Cuantificar e! efecto de los blindajes contra la radìacìón sobre la reducción de la trans- 
ferencia de calor por radiación entre dos superfìcìes, y adquirìr conciencia de la ìmpor- 
tancía del efecto de la radiacíón en las medíciones detemperatura, 
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Snperficie 2 



Fuente 

puntual 


Supeiiìcíe I 


Sviperficie 3 


FIGURA 13 1 

EI intercambio de calor por radiación 
entre ias superflcies depende de la 
onentación de imas en relación 
con las otras. y esta dependencia con 
respecto a la orientacióu se toma 
en cuenta mediante el fúctor de visión, 



FIGURA 13-2 
Contiguración geométrica 
para la determinación del factor 
de visión entre dos superficies* 


13-1 ■ EL FACTOR DE VISIÓN 

La transferencia de calor por radiación entre las supetficies depende de la 
orientación de unas en relación con las otras, así como de sus propiedades con 
respecto a la radiación y de las temperaturas, como se iiustra en la figura 
13- L Por ejemplo, una excursionista hará el mejor uso de una fogata en una 
noche fría coloeándose tan cerca del fuego como le sea posible y bloqueando 
el máximo dc radiación que provenga de éste poniéndose de frente hacia ésta 
y no de lado, Del mismo modo, una persona aprovechará la mayor cantidad de 
radiación solar que ìncide sobre ella y tomará un bano de sol tendiéndose so- 
bre su espalda en lugar de peimanecer de pie. 

Para tomar en cuenta los efectos de !a orientación sobre la transfereneia de 
calor por radiación entre dos superficies, definimos un nuevo parámetro lìa- 
mado factor de visión , el cuai es una cantidad puramentc geométrica indepen- 
diente de las propiedades de la superficie y de la temperatura, También se 
liama factor de forma. factor de configuración y factorde ángulo. Ei faclor de 
visión que se basa en la hìpótesis de que las superficies son emisoras y rettec- 
toras difusas se llama factorde visión dìfusa. y el que se basa en la hipótesis 
de que las supeificies son emisoras difusas pero reflectoras especulares se lla- 
mnfactor de vìsìón especular. En este libro se consídera el intercambio de ra- 
diación sólo entre superficies difusas y, por tanto, el término/acíor de visión 
sencillamente significa factor de vìsión difusa. 

E1 factor de visión de una supeificie i hacia una superficie j se denota por 
F f o sólo Fjp y se defme como 

F t] — lafraedón de ía radtación que sale de la superficie i 
y choca dìrectamente contra la supcrfìcie j 

La notación F { resuìta instructiva para los principiantes, ya que hace resaì- 
tar que el factor de visión es para la radiación que viaja de la superficìe i ha- 
cia ìa j. Sin embargo, esta notación se vuelve un tanto incómoda cuando tiene 
que usarse muchas veces en un problema. En esos casos, resulta conveniente 
reempíazarla por su versíón abreviada F { j. 

EI factor de visión F n representa la fracción de radiación que sale de ìa su- 
perficie I y choca directamente contra la 2, y representa la fracción de la 
radiación que sale de la superficie 2 y choca directameme contra la 1. Note 
que la radiación que choca contra una supeificie no necesariamente es absor- 
bida por esa superficie. Asimismo, en ía evaluacíón de los factores de visión 
no se considera la radiación que choca contra una superficie después de ser re- 
ilejada por otras* 

Con el fin de desarrollar una expresíón general para el factor de visión, con- 
sidere dos superficies diferencíales, dA x y dA 2 , sobre dos superfìeies orienta- 
das de manera arbilraria, A, y A 2 > respectivamente, como se muestra en la 
figura 13-2. La distancia entre dA x y dA 2 es r y los ángulos entre las normales 
a ias superficies y la recta que une a dÀ { con dA 2 son 0 { y 0 2t respectivamen- 
te. La superficie 1 eniite y refleja radiación de manera difusa en todas direc- 
ciones, con una intensidad constante de / h y el ángulo sólido subtendido por 
dÁ 2 cuando se ve desde dA x es dú) lx . 

La razón a la cual la radìación sale de dA x en ia dirección de Q x es / cos 
0i dA v Dado que doj 2ì — dA 2 cos 0 2 ír 2 , la porción de esta radiación que choca 
contra dA 2 e$ 

dA'r cos &-y 

QdA^dAi - /| cos 0j dA x do> 2 } = /j COS GìdA , 2 - (13-1) 

La razón total a iacual la radiación sale de dA x (a través de la emisión y la re- 
fiexíón) en todas dirccciones es la radìosidad (la cual es = vf) multiplica- 
da por el área superficial. 
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QdA y — J[dAi = 7 TÌ x dA x (13-2) 

Entonces cìýactor diferencial de visión, dF CÍA] -}dAi* e l cuai es la fraccìón de ra- 
diación que sale de dA x y que choca directamente contra dA 2í queda 


Q 4 A X ^ m, cos 0, cos JÁ 

df'iiA.^dA. ~ ~ i dÁ 2 


*ÌA t 


(13-3) 


Se puede determinar el factor diferencial de visión dF dÁi a partir de la 
ecuacíón J 3-3» intercambiando los subíndices 1 y 2. 

Se puede determinar el factor de visión de un área diferencial dA , hacía 
un área finita A 2 basándose en el hecho de que la fracción de radiación que sale 
de dA x y que choca contra A 2 es la suma de ias fracciones de radiaeión que cho- 
can coníra las úreas diferencìales dA 2 * Por io tanto 7 eì factor de vísión F dAi 
se determina ai integrar dF dÁi _^ dA ^ sobre A 2 , 


--JL 


cos 9 t cos íL 


dA , 


(13-4) 


La razón total a la cual la radiación sale de A, (a través de ia emisión y la re- 
Hexión) en todas direccìones es 


Qa { =M\ =itMi 


(13-5) 


La porción de esta radiación que choca contra dA 2 se determina ai considerar 
la radíacíón que saie úedA^y choca contra dÁ 2 (dada por ia ecuación 13-1) e 
integrándola sobre A ]t 


2 -A | -“í £ÍA; Q dA | —> dAi 


cos 6 X cos 0 2 dA 2 


dA , 


(13-6) 


La integracìón de esta reiación sobre A 2 da ia radiación que choca com 
traA 2í 


r . F [ /, cos cos $ 2 

Qaì -* a 3 = J^ Q Ai -*dA? = J^ J^ “ dA t dÁ 2 


(13-7) 


Si se divide esto entre la radiación total que sale de A t (tomada de la ecuación 
13-5) da la fracción de radiación que sale de A s y que choca contra A 2 ,1a cual 
es el factor de visión F Áv (o T en forma abreviada, F ì2 ), 


F\i = F a 


Q A \ -*A 2 

Qa~ 



cos Bi cos 0i 

, A tA | dA* 
Trr 3 


(13“8) 


E1 factor de visión Fa^a, se determina con facilidad basándose en la ecuación 
13-8, intercambiando ios subíndices 1 y 2, 




^ Aj —*Ai 


A; 


-m 


cos cos 9y 


(,lA.JA , 


wr‘ 


(13-9) 
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íj) Superftcie plunii 




Note que I t es eonstante pero r, tí, y d 2 son variables. También las integracio- 
nes se pueden Ilevar a cabo en cualquier orden, puesto que los límites de inte- 
gración son constantes. Estas relaciones confirman que el factor de visión 
entre dos superficies depende de su orientación mutua y de la distancia entre 
ellas. 

Combinando las ecuaciones 13-8 y 13-9, después de multiplicar la primera 
por A | y la segunda por A : , da 



b) Superfíeie eonvexa 



F$ _4 s ^ 0 


r) Superfitie cóucava 

FI6URA 13-3 

El factor de visión de tma superfície 
hacia sí misma es cero para 
las supertlcies píomis o comexas^ 
y diferente de cero para 
las suped’ícies cóncavas. 


Esfera 



F1GURA 13*4 

En una configuración geométrica 
quc consta de dos esferas concémricas* 
d factor de visìón F } 2 — 1, 
ya que loda la radiación que sale 
de la superficìc de ia esfera más pequena 
será interceptada por la más grande. 


A\F%i = 03 * 10 ) 

la cual se conoce como relarìón de reciprocidad para los factores de visión. 
Ésta permite el cálculo de uno de los factores de visión si se conoce el otro, 
Las relaciones del factor de visión aotes desarrolladas son aplicables a cua- 
lesquìera dos superficies / y j , siempre que ambas sean emisoras y reflectoras 
dtfusas {de modo que sea váiida la bipótesis de intensidad coustante), Para el 
caso especial de j — i y tenemos 


F: f = íafraccìón de radkición que sale de la mperficìe ì 
y que choca directamente consìgo misrna 


Puesto que en ausencia de campos electromagnétìcos fuertes los haces de ra- 
diación vìajan en trayectorias rectas, el factor de visión de una superficie ha- 
cia sí misrna será cero T a menos que la supeificie "’se vea” a sí misma. Por lo 
tanto ? Fi^, — 0 para las superíicies planas o convexas yF ( _^,^0 para las su- 
perficies cóncavas, como se ilustra en la figura 13-3. 

E1 valor del factor de visión va desde cero hasta uno. E1 caso Iimite F t ~ 0 
indica que las supcrficies no tíenen una vísióti directa entre sf y, por tanto, la 
radiación que sale de la superficie / no puede chocar en forma directa contva 
la superficie j. EJ otro caso limite F t — 1 indica que la superficiejf rodea por 
completo a la /, de modo que toda la radiacìón que sale de esta última es inter- 
ceptada por aquélla, Por ejempìo, en una configuración geométrìca que cons- 
ta de dos esferas concéntrioas, toda la radìacìón que sale de fa superficie de la 
esfera más pequena {superfìcie 1) chocará contra la esfera más grande (super- 
ficie 2) y, como consecuencia, Fj como se ilustra en la ftgura 13-4. 

E1 factor de visión ha probado ser muy útil en el análisis de la radiacìón en 
virtud de que nos permite expresar )a fracción de mdiacìón que sale de una 
superficie y que ehoca contra otra en términos de la orientación de unaen re- 
lación con !a otra. La hipótesis subyacente en este proceso es que la radiación 
que una superfìcie recibe de una fuente es direetamente proporcional al ángu- 
lo que dicha superficie subtiende cuando se ve desde !a fuente. Éste serfa el 
caso sólo si la radiación que sale de ìa fuente es unifonne en todas direcciones 
sobre toda su superficie y si el medío enlre las superfìcies no absorbe, emìte 
ni dispersa la radiacìón. Es decir, será el caso cuando las superficies sean iso- 
tèrtnicas así como emisoras y reflectoras dìfusas, y que estén separadas por un 
medio no participante^ como el vacío o aire. 

Se puede determínar el factor de visión F x entre dos superfìcies A } y A 2 
de manera sistemática expresando en prìmer lugar ef factor de visión entre las 
dos áreas diferenciales dA } y dA 2 cn términos de las variables espaciales y, a 
continuación, llevar a cabo las integraciones necesarias. Sin embargo, este 
procedimiento no resulta práctico, ya que, incluso para las configuraciones 
geométricas más sencìllas, las integraciones resultantes sueìen ser muy com- 
plejas y difíciles dc realizar. 

Se tienen evaluados los factores de visión de cientos de configuraciones 
geoméiricas comunes, en varias ptiblicaciones se dan los resultados en forma 
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TABLA 1 3-1 

Expresiones de! factor de vìsión para aigunas confíguraciones geométricas 
comunes de tamano fínito (3D) 



analftíca, gráfìca o tabolar. En las tablas 13-1 y 13-2, se dan los factores de vi- 
sión para confìguraciones geométricas seleccionadas, en forma analítica, y cn 
las fìguras 13-5 a 13-8, en forma gráfìca. Los faetores de visión de la labla 
13-1 son para configuraeiones geométricas tridimensionales. Por otra parte, 
los de latabla 13-2 son para configuraciones geométricas que son infinitamen- 
te largas en la dirección perpendicular al plano del papel y, por lo tanto, son 
bidimensionales. 


13-2 - RELACIONES DEL FACTOR DE VISIÓN 

E1 análisis de radiación sobre un recinto eerrado que consta dc N supcrfícies 
requiere la evaluación de N 2 factores de visión y este proceso de evaluación 
quìzá sea la parte que requiere más tiempo en ese tipo de análisis. Sin embar- 
go, no resulta práctico ni es necesario evaluar en forma directa todos los fac- 
tores de visíón. Una vez que se dìspone de un número suficiente de ellos, el 
resto se puede determinar utíUzando algunas relaciones fundamentales que 
exísten entre los mismos, como se discutirá enseguida. 
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TABLA 13-2 

Expresiones del factor de visión para algunas configuraciones geométricas 
infinitamente largas (2D) 



1 La relación de reciprocidad 

Los factores de visión F t no son iguales entre sí, a menos que las 

áreas de las dos superficies lo sean; es decir, 

= F^j cuando A t = Aj 

F}_, =£ F { ^j cuando A ( # Aj 
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0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.8 1 2 3 4 5 6 8 10 20 


Razón L 2 !D 


FIGURA 13-5 

Factor de visión entre dos 
rectángulos paralelos alineados 
de igual tamano. 



FIGURA 13-6 

Factor de visión entre dos 
rectángulos perpendiculares 
con una arista común. 
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FIGURA 13-7 

Factor de visión entre dos discos 
paralelos coaxiales* 




rJfry 


FIGURA 13-8 


1.0 

0.8 

0*6 

0*4 

0*2 



0 0*1 0.2 0,3 0,4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1.0 


'V'2 


Factores de visión para dos cilindros concéntricos de longìtud finita: a) del cilindro exterior hacia el ìnterior; b) del cilindro 
exterior hacía sí mismo. 
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A1 princípio hemos demostrado que la pareja de factores de visión F, _, y - y 
Fj^j están relacionados entre sí por 

(13-11) 

A esta relación se )e menciona como relación de reciprocidad o regla de re- 
ciprocidad, y permite delermínar la contraparte de un factor de visión a par- 
tir del conocimiento del propio factor y de )as áreas de las dos superficies. 
Cuando se determina ìa pareja de factores de visión F, y Fj liene senti- 
do evaluar en ibrma directa el más fácil de ellos y, enseguida, eì más difícil 
mediante la aplicación de la relación de reciprocidad. 

2 La regla de la suma 

Normalmente, el análisis relativo a la radiación de una superficie requiere 
la consideración de la radiación que entra y sale en todas direcciones. Por lo 
tanto. la mayor pane de los problemas relativos a la radiación que se encuen- 
tran en la práctica comprenden espacios cerrados. A1 formular un problema de 
radiación sotemos formar un rec'mto cerrado que contenga las superficies que 
interactúan por radiación. Incluso las aberturas se tratan como superficies 
imaginarias con propiedades relativas a la radiación equivalentes a las de la 
abertura. 

El principio de conservación de la energfa requiere que toda la radiación 
que sale de cualquier superficie i de un recinto cerrado sea interceptada por las 
superficies del propio recinto. Por lo tanto, la suma de losfactores de visión 
desde la superficie i de un recinlo cerrado hacia todas las supetficies del pro- 
pio recinto, incluso hacia sí misma, debe ser igual a la unidad. Esto se cono- 
ce como regla de ta suma para un recinto cerrado y se expresa como (figura 
13-9) 


N 

(13-12) 

en donde Af es el número de superficies del recinto. Por ejemplo, la aplicación 
de la regla de la suma a la superfieie 1 de un recinto cerrado de tres superfi- 
cies da 


j=> 

Se puede aplicar la regla de ta suma a cada superfície de un recinto al hacer 
variar í desde l hasta Por lo tanto, la regla de suma aplicada a eada una de las 
N superficies de un recinto conduce a N relaciones para la determinación de 
los factores de visióm Asimismo, la regla de reciprocidad produce \ N(N — I) 
relaeiones adicionales. Entonces el número total de factores de visión que es ne- 
cesario evaluar en fomia directa para un recinto de N superficies queda 


N 2 - [N + \N(N - 1)] = \N(N - 1) 


Porejemplo, para un recinto de seis superficies sóto es necesario detemìinar 
en forma dìrecta ^ X 6(6 - 1) = 15 factores de visión de los 6 2 ~ 36. Los 
21 factores de visión restantes se pueden determinar a partir de las 21 ecua- 
ciones que se obtienen por la aplicación de las reglas de reciprocidad y de la 
sutna. 


Sviperficie / 



F1GURA 13-9 

La radiación qoe sale de cualquier 
superficie í de im recinto cerrado debe 
ser ituercepLada por completo 
por las supcrfícies del propio recinto. 
Por lo tanto, la suma de los factores 
de visión desde la superfícíe / hacia 
eada una de las superficies dei recínto 
debe ser íguaí a la unidad. 
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FIGURA 13-10 

Configuración geométrica considerada 
en el ejemplo 13-L 


EJEMPLO 13-1 Factores de visión asociados 
con dos esferas concéntricas 

Determìne !os factores de visión asociados con un recìnto formado por dos es~ 
feras concéntrìcas, mostrado en ta fígura 13-10, 

SOLUCIÓN Se deben determinar los factores de visión asociados con dos es- 
feras concéntricas. 

Sttposición Las superficies son emisoras y reflectoras difusas. 

Anáfisis La superfìcíe exterior de la esfera más pequeńa Csuperficíe 1} y la in- 
terior de la esfera más grande (superfície 2) forman un recinto cerrado de dos 
superfìcies. Por lo tanto N = 2 y este recinto comprende /V 2 = 2 2 = 4 factores 
de visión, los cuales son F Uf F 12j F zl y F 22 . En este recinto de dos superficies, 
sólo es necesario determinar en forma dírecta 

{N(N- 1) = lx 2(2 - 1) = 1 


factor de visíón. Los tres factores restantes se pueden determlnar por la apltca- 
ción de las reglas de la suma y de reciprocídad. Pero resulta que en este caso 
no sóto se pueden determinar en forma directa uno sino dos tactores de visìón 
por simple inspecciórt: 


F u ~ 0, puesto que nada de Ja radiación que sale de la superficie ! 
choca contra ella misma 

F u — 1, puesto que toda la radiación que sale de la superficie 1 
choca contra la superficie 2 


En reatídad sólo serfa suficiente determìnar uno de estos factores de visión por 
mspeccìón t puesto que siempre se puede determinar el otro basándose en 1a re- 
gla de 1a suma apiicada a la superficie 1 como ^ll + fi2 1. 

El factor de vìsión F 21 se define por la aplicación de la reiadón de reciproci- 
dad a ias superficies 1 y 2: 

A lF\2 = ^ 2^21 

lo cual da 



Por úlfmo T el factor de visión F 22 se determina aplicando la regla de la suma a 
la superfícìe 2: 

^2! + F 22 - 1 

y f por tantOp 

Dìscusión IMote que cuando la esfera exterior es mucho más grande que la in- 
terior (r 2 > r,), F 22 tiende a uno. Esto es de esperarse, dado que en ese caso la 
fracción de radiación que sale de la esfera exterior y que es interceptada por 
la interior será despreciable. Asimismo, note que las dos esferas antes conside- 
radas no necesitan ser concéntricas. Sin embargo, el análisis acerca de la radia- 
ción será más exacto por el caso de las que sí lo son, ya que en ese caso es más 
probable que la radiación sea uniforme sobre las superficies. 
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3 La regla de superposición 

À veces en las tablas y díagramas estándar no se cuenta con el factor de visión 
asociado con una configuración geométiica dada. En esos casos, resulta con- 
veniente expresar la configuración geométrica como ia suma o diferencia de 
algunas configuraciones con factores de visión conocidos y, a continuación, 
aplicar la regla de superposición, la cual se expresa como: elfactor de visìón 
desde una superfìcie i hacìa una superficìe j que es igual a la suma de losfac- 
tores de visióm desde la superficie i hacia las partes de la superftcìe j, Note 
que la proposición inversa no es verdadera. Es decir, el factor de visión desde 
una superfìcie / hacìa una superficie i no es igual a ìa suma de los factores de 
visión desde las partes de la superficie j hacia la superfície L 

Considere la configuración geométrica de la figura 13-11, la cual es iniìni- 
tamente larga en ía dirección perpendícular al plano del papel. La radìación 
que sale de la superficie 1 y choca contra las superficies combinadas 2 y 3 es 
igual a la suma de la radiacíón que choca contra las superficies 2 y 3. Por lo 
tanto, el factor de visión desde 1a superficíe l hacia las superftcies combina- 
das de 2 y 3 es 

Suponga que se necesita hallar el factor de visión F { ^. 3 , Una comprobación 
rápida de las expresiones y diagramas de ios factores de visión que se dan 
en esta sección revelará que no se puede evaluar ese factor en forma directa. 
Sin embargo, se puede determinar con base en la ecuación 13-13 después de 
determinar tanto F x 2 como F, ^ (2l 3 ) basándose en el diagrama de la figura 
13-12. Por lo tanto puede ser posible determinar algunos factores de visión 
complicados con relativa facilidad expresando una o las dos áreas como la 
suma o dìferencìa de otras y, a continuación, aplícando la regla de superpo- 
sìción. 

Para obtener una relación para el factor F {1 ^)-t o multiplicamos la ecuación 
13-13 por A ìf 

y aplicamos la relacìón de reciprocidad a cada término para obtener 

+ ^3)^2. 3 ) 1 = ì + Fj ^ j 


o bien. 




Á 2 + 


(13-14) 


Las áreas que se expresan como la suma de más de dos partes se pueden ma- 
nejar de manera semejante. 


m UtMPLO 13-2 Fracción de radiación que sale por una abertura 

DetermSne la fracción de la radiacìón que sale por fa base del recinto cilíndrico 
mostrado en la figura 13-12 y que escapa a través de una abertura en forma de 
0 anìllo coaxiai en su superficíe superíor. El radio y la longítud del recinto son 
i fi = 10 cm y L - 10 cm T en tanto que fos radios ínteríor y exteríor del anillo 
• son r 2 = 5 cm y r 3 = 8 cm, respectivamente, 

R 
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CD ® ® 


^(2,3)“^! -►2 + F ) 

FIGURÀ 13-11 

E1 factor de visión de una superficie 
hacia una superfìcie compuesta es igual 
a ia suma de los factores de visión 
de aquélla hacia las partes de 
la superficìe compuesta. 



FIGURA 13-12 

Recinto cilíndrico considerado 
cn el ejemplo 13-2. 
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SOLUCIÓN Se debe determinar la fracción de radiación qye sale de la base de 
un recinto ciifndrico a ìravés de una abertura en forma de anillo coaxíal, 
Suposìción La superficie de la base es un emisor y refJector difuso, 

Análisis Se pide determinar la fracción de radiacíón que sale de la base del re- 
cinto y escapa por una abertura en ta superficie superior. En realìdad ío que se 
pide es determinar el factor de visìón desde la base del recinto hacia 

la superficie con forma de anillo que está en la parte superior. 

No se tìene una expresìón analítica o diagrama para los factores de vísión en- 
tre un área cìrcular y un aniìlo coaxial y f por tanto, no es posible determinar 
Fi _>aniiio en forma dírecta. Sin embargo, sí contamos con un díagrama para los 
factores de visión entre dos discos paralelos coaxtaJes y stempre podemos ex- 
presar un anìllo en térmìnos de discos. 

Suponga que Ja superficie de la base, de radio = 10 cm, sea la superficie 
1, el área drcuiar de r 2 = 5 cm que está en la parte de arriba es la superficie 2 
y el área circular de r 3 = 8 cm es !a superficie 3. Aplicando la regla de super- 
poslción, el factor de vìsión de la superficie 1 hacia la 3 se puede expresar 
como 

Fi ^ F\ ^anijio 

puesto que la superficie 3 es !a suma de la superficíe 2 y et área anular. Los 
factores de visìón Fi_> 2 y -* 3 se determinan basándose en el diagrama de Ja 
figura 13-7, 

L 10 cm , r 2 5 cm „ ^ ín 8 un> n-i) ^ ń , 

T “ T 7 :-= 1 V ~r — 77 --— 0*5 -> F. 2 = 0.11 

10cm J L 10 cm 

L 10 cm . r z Bcm AO (figura 13.71 A 

t = y T ~ Tń -= 0*B -* F. _>3 = 0,28 

r i 10 cm J L 10 cm J 

Por lo tanto f 

F\ -^anìilo “ -í3” ^U2 = 0*28 ~ 0.11 =0.17 

el cual es e! resultado que se desea, Note que F x _> 2 V F x ^ 3 representan las 
fraccìones de radiadón que saien de ta base y que chocan contra las superfides 
círculares 2 y 3, respectivamente, y su diferencia da la fracción que choca con- 
tra ei área anuíar. 



(Asimismo, 

FIGURA 13-13 

Dos superficies que son simétrìcas 
con respecto a una tercera tendrán 
el mismo factor de visión desde 
esta dliima. 


4 La regla de simetría 

Se puede simplificar todavía más la determinación de los factores de visión en 
un problema si la confìguración geométrica con la que está relacionado posee 
algún tipo de simetría. Por lo tanto, es una buena práctìca comprobar la pre- 
sencia de cualquier simetría en un problema antes de intentar determinar los 
factores de visión en forma direeta. La presencia de la simetría se puede deter- 
minar por inspección, teniendo presente la defmición de factor de visión. Su- 
perfìcies idénticas que están orientadas de una manera idéntica con respecto 
a una tercera interceptarán cantidades idénticas de la radiación que salga de 
dicha superficie. Por lo tanto, la regla de simetría se puede expresar como: 
dos (o más) superficìes que poseen simetría con respecto a una tercera ten- 
círánfactores de visión idénticos desde esa superficie (figura 13-13). 

La regla de simetría también se puede expresar como: si las j y k son simé- 
tricas con respecto a la superfìcie i entonces F f _,j = F,^ k . Aplicando la regla 
de reciprocidad podemos demostrar que, en este caso, la relación Fj = 
F k _>j también es verdadera. 
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EJEMPĹO 13-3 Factores de visión asociados con un tetrágono 

Determine los factores de visión desde la base de la pirámide mostrada en ia 
figura 13-14 hacia cada una de las cuatro superficies lateraies. La base de 
la pirámide es un cuadrado y las superfícies laterales son triángulos isósceles. 

SOLUCIÚN Se deben determinar los factores de vìsíón desde ia base de una pi- 
rámide hacia cada una de sus cuatro superfìcies laterales, para el caso de una 
base cuadrada. 

Supostción Las superfícies son emisoras y reflectoras difusas. 

Análisis La base de la pìrámide (superficie 1) y sus cuatro superficies latera- 
les (superficies 2, 3, 4 y 5) forman un recinto cerrado de cinco superficies. Lo 
primero que advertimos acerca de este recinto es su símetría. Las cuatro super- 
ficies laterales son simétricas con respecto a la superficie base. Entonces, apo- 
yándonos en ta regfa de simetría, se tiene 

i' 12 = +13 = +14 = Fì5 

Asìmìsmo, la regla de !a suma aplicada a la superficie 1 da 

2 F ij = F n + F n + f \3 + F u + F t$ = 1 
J = 1 

Sin embargo, F n = Q, puesto que la base es una superficie plana. Entonces las 
dos relaciones antes dadas conducen a 



FIGURA 13-14 

Pìrámide consíderada 
en el ejemplo 13-3, 


F 12 = +13 = +14 = +35 = 0*25 


Discusion Note que cada una de las cuatro superficies laterales de la pirámi- 
de reciben la cuarta parte de toda ]a radiación que sate de la superficie base, 
como era de esperarse. También note que Ea presenda de la simetría sìmplifíca 
mucho la determinación de los factores de visión. 


EJEMPLO 13-4 Factores de visión asociados 
con un ducto triangular 

Determine el factor de visión desde uno de los lados hacia cualquier otro de los 
que forman el ducto triangular infìnltamente largo, cuya sección transversal se 
da en ta íígura 13-15, 

SOLUCIÓN Se deben determinar los factores de visión asociados con un duc- 
to triangular ìnfìnitamente largo. 

Suposición Las superficìes son emisoras y reflectoras difusas. 

Análisis Los anchos de los ìados de !a sección transversai trianguSar del ducto 
son L u Ĺ 2 y Ĺ 3t y las áreas superficiales correspondientes a ellos son A u A 2 y 
A 3t respectlvamente. Puesto que el ducto es ínfinitamente largo, la fracción de 
radtación que sale de cualquìera de las superficíes y que escapa por los extre- 
mos det mismo es despreciable. Por lo tanto, se puede considerar que el ducto 
ìnfinitamente largo es un recinto cerrado de tres superficies, N = 3. 

Este recinto comprende N 2 = 3 2 = 9 factores de vísión y es necesano deter- 
minar en forma directa 

±N(N- 1) = 1x3(3- 1) = 3 



FIGURA 13-15 

Ducto trìangular infinitamente largo 
considerado en el ejemplo 13-4. 
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de estos factores. Por fortuna, se puede determinar por inspeceìón que tres de 
eilos son 

” F 22 ~ = 0 

dado que ias tres superfícies son planas. los seis factores restantes se pueden 
determinar por !a aplscación de las reglas de la suma y de reciprocidad, 
Aplicando la regla de Ea suma a cada una de las tres superficies da 

Fn + Fì2 + — I 

F 2 \ + ^22 + ^23 = 1 

^31 + ^32 + ^33 = 1 

Puesto que F u = F 22 = F 33 = 0 y multíplícando la primera ecuación por A b la 
segunda por A 2 y la tercera por A z da 


AiF|i + A { F n = Aj 

^ 2^21 + A 2 F 23 = A 2 

à 3 F 3 i + A3F32 = A 3 

Por último, aplìcando las tres relaciones de reciprocidad AiF l2 = A 2 F 2ìi AxF u 
— A 3 F 31 , y A 2 F ?3 — A 3 F 32 da 

A,F + A[F U = A] 

A\F\2 + A 2 F 2 i = A 2 
A]F U + A^F^s = Ai 

El anteríor es un conjunto de tres ecuaciones algebraicas con tres incógnitas, 
!as cuales se pueden resolver para obtener 


Fn = 


À\ + A 2 — 
2A { 



+ ^3 " ^2 

2A t 


Fn = 


+ A 3 — A 3 
2 A 2 


L ( + Zo — 
2L t 

L x + - L 2 

2 L| 

L 2 + L 3 — L x 

2 ^ 


(13-15) 


Discusión Note que por sencìllez se han reemplazado las áreas de las superfí- 
cíes laterales por sus anchos correspondientes, dado que A = Lsy ia longitud s 
se puede extraer como factor común y cancelarse. Podemos generalizar este re- 
sultado como: e/ factor de visión desde una de las superficies de un ducto trian- 
guíar muy largo hacia otra de ìas superficies es igual a la suma de sus anchos 
menos el ancho de la tercera, divididas entre eí dobie del ancho de fa primera 
superficie mencionada , 


Factores de visión entre superficies infinitamente 
largas: el método de las cuerdas cruzadas 

Muchos problemas que se encuentran en la práctica se relacionan con confi- 
guraciones de seccíón transversal constante, como ìos canales y los ductos, 
que son muy largas en una dirección con respecto a las otras dimensiones. Se 
puede considerar de manera conveniente que ese tipo de configuraciones geo- 
métricas son bidimensionales, puesto que cualquier interacción por radiación 
a través de las superficies de los extremos es despreciable. Posteriormente, es- 
tas configuraciones geométricas se pueden considerar como si fueran infinita- 
mente largas y el factor de visión entre sus superficies se puede determìnar 
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por el increíblemente sencillo método de las cuerdas cruzadas desarrollado 
por H. C. Hottel en la década de 1950. No es necesario que las superfícies de 
la configuración sean planas; pueden ser convexas, cóncavas o tener cualquier 
forma irregular. 

Con el fín de demostrar este método considere la confíguración geométrica 
que se muestra en la fígura 13-16 para intentar hallar el factor de visión F, 2 
entre las superficies 1 y 2. Lo primero que hacemos es identificar los puntos 
extremos de las superficies (los puntos A, ZL C y D) y unirlos entre sí con 
cuerdas firmemente tensas, las cuales se encuentran indicadas por medio de 
las rectas punteadas. Hottel ha demostrado que el factor de visión F, 2 se 
puede expresar en términos de las longitudes de estas cuerdas, las cuales son 
rectas, como 


F 


I 2 


(Lj + L 6 ) (L 3 -l- L 4 ) 

2LÌ 


(13-16) 


Note que L 5 -I- L 6 es la suma de las longitudes de las cuerdas cruzadas y 
L 3 + L 4 es la suma de las longitudes de las cuerdas no cruzadas sujetas a los 
puntos extremos. For lo tanto, el método de las cuerdas cruzadas de Hottel se 
puede expresai' de manera verbal como 

2 (Cuerdas cruzadas) — 2 (Cuerdas no cruzadas) 

2 X (Cuerda sobre la superficie i) 



Determinación del factor de visión 
F, 2 P or l a aplicación del método 
de las cuerdas cruzadas. 


E1 método de las cuerdas cruzadas es aplicable incluso cuando las dos super- 
ficies consideradas comparten una arista común, como en un triángulo. En 
esos casos, la arista común se puede tratar como una cuerda imaginaria de lon- 
gitud cero. E1 método también se puede aplicar a supeificies que están parcial- 
mente bloqueadas por otras, dejando que las cuerdas cambien de dirección 
alrededor de las superficies que bloquean. 


EJEMPLO 13-5 El método de las cuerdas cruzadas 
para los factores de visión 

Dos placas paralelas infinitamente largas de anchos a = 12 cm y b = 5 cm 
están ubicadas con una separación de c = 6 cm, como se muestra en la figura 
13-17. a) Determine el factor de visión Fj de la superficie 1 hacia la 2, apli- 
cando el método de las cuerdas cruzadas. b) Deduzca la fórmula de las cuerdas 
cruzadas formando triángulos sobre la configuración geométrica dada y apli- 
cando la ecuación 13-15 para los factores de visión entre los lados de los trián- 
gulos. 

SQLUCIÓN Se deben determinar los factores de visión entre dos placas para- 
lelas infinitamente largas aplicando el método de las cuerdas cruzadas y debe 
deducirse la fórmula para el factor de visión. 

Suposición Las superficies son emisoras y reflectoras difusas. 

Análisis a) En primer lugar asignamos una letra a los puntos extremos de las 
dos superficies y trazamos las rectas punteadas entre ellas, como se muestra en 
la figura 13-17. Enseguida identificamos las cuerdas cruzadas y no cruzadas y 
aplicamos el método mencionado (ecuación 13-17) para determinar el factor 
de visión Fi _> 2 : 

SíCuerdas cruzadas) = £ (Cuerdas no cruzadas) _(L 5 + L^,) — (L 3 + L 4 ) 
1 2 2 X (Cuerda sobre la superficie 1) 2L, 


b = L 2 = 5 cm 
c„ - & - D 


I v. 

I N 


L 3 , 


/ V- 

V / 

\ £ 


// 

I f í-5 


7 V. S 


c=6cm 1 / 

/ 

X 


N \ 




a = L. = 12 cm 


FIGURA 13-17 


Las dos placas paralelas infinilamente 
largas consideradas en el ejemplo 13-5. 
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en donde 


— a — 12 cm 
L 3 = b = 5 cm 
L* = c — 6 cm 


L a = V7 2 '+~6 2 = 9,22 cm 
L g = V 5 2 + ó 2 = 7.81 cm 
Lt = Vl2 2 + 6 2 = 13*42 cm 


Sustituyendo, 


[(7,81 + 13*42) - (6 + 9,22)] cm 
2 X 12 cm 


= 0.250 


b) La configuración geométrica es infínitamente larga en la dirección perpendtcu- 
lar al ptano del papel y, por consiguìente, las dos placas {superficies 1 y 2 ) y las 
dos aberturas {superficíes imaginarias 3 y 4) forman un recínto cerrado de cuatro 
superficìes* A continuación, al aplicar 3a regla de la suma a la superficie 1 da 


F u + F u + F u + F ]4 = 1 

Pero Fn = 0, dado que es una superficie plana. Por lo tanto, 

F 12 = 1 “ F| 3 “ F ì4 

en donde se pueden determínar los dos factores de visión F 13 y F 14 aì conside- 
rar los triángulos ABC y ABD t respectivamente, y aplícando la ecuación 13-15 
para los factores de vlsión entre los lados de triángutos, Obtenemos 

^ _ Li + L 3 - L 6 ^ _ L { + L 4 — L 5 

F ™ ~ 2L { ? Fìi ~ " 2L\ 


Sustítuyendo, 


_ L } + Lq L ò L, + L 4 L 5 
^ 12- 1 2Lj 2Lj 

_ (L 5 + L fc ) - {Lj. + L 4 ) 

2 Lj 

to cual es el resultado deseado, Lo anterior también es una pequena demostra- 
cìón del método de las cuerdas cruzadas para el caso de dos superfìcies pa- 
ralelas planas infinitamente iargas. 


13-3 - TRANSFERENCIA DE CALOR POR RADIACIÓN: 
SUPERFICIES NEGRAS 

Hasta ahora hemos considerado la naturaleza de la radiación, las propiedades 
con respecro a ella de los materiales y los factores de visión, y ahora nos en- 
contramos en posìción de considerar la velocìdad de la transferencia de calor 
entre superficies por radiacìón. En general, el análisis del íntercambio por ra- 
diación entre superficies es complieado debido a la reflexión: un haz de radia- 
ción que sale de una superficie puede ser reflejado varias veces, teniéndose 
reflexión parcial en cada supeificie, antes de que sea absorbìdo por completo. 
E1 análisis se simplifica mucho cuando se puede hacer una aproximación de 
las superficies que intervienen como cuerpos negros, en virtud de la no exis- 
tencia de reflexión. En esta sección consideramos el intercambio por radiación 
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sólo entre superfìcìes negras; en la sección siguienie extendemos el análisis 
hacia superficies reflectoras. 

Considere dos superfícies negras de forma arbitraria mantenidas a las tem- 
peraturas uníformes T, y T 2 , como se muestra en la figura 13-18 + Reconocien- 
do que la radiación sale de una superfície negra a razón de E h = aT 4 por 
unidad de área superficíal y que el factor de visión F, representa ìa fracción 
de la radiación que saìe de ìa superficie 1 y que choca contra la 2, la razón ne- 
m de la transferencia de calor por radiación de la superficie 1 hacia ìa 2 se 
puede expresar corao 


Q\ -*2 


Radiación que sale 
de toda la superficie 1 
choca contra la superficie 2, 


f Radíación que sale 
dc toda la superficie 2 
\y choca contra la superflcie 1 


— A \ E hì A 2 E bl F 2 ^ } 


(W) (13-18) 


Áplicando la rdación de reciprocidad A t F, _> 2 ” A 2 F 2 _m se obtiene 


G,->2=A, F^ 2 - f 2 4 ) (W) (13-19) 


que es la relación deseada. Un valor negativo para Q\ ^ 2 indicaque la trans- 
ferencia neta de calor por radiación es de la superficie 2 hacia la 1. 

Considere ahora un recìnto cerrado que consta de N superficies negras 
mantenidas a temperaturas específicas. La transferencia neta de calor por ra- 
diación desde cualquier superficìe / de este recinto se determina sumando las 
transferencias netas de calor por radiación desde la superficie i hacia cada una 
de las superficies del recinto: 


N N 

Q, = 2 Q/-,J - 2 A >F,^}<r(T? - 7} 4 ) (W) (13-20) 

/=1 /«l 

Una vez más, un valor negativo para Q indica que la transferencia neta de ca- 
lor por radiación es hacta la superficie i (es decir, la superficie i gana energía 
por radiación en lugar de perderla). Asirrdsmo, la transferencia neta de calor 
desde una superficie hacia sí misma es cero, sin ímponar su forma. 



FIGURA 13'18 

Dos superficies negras generales 
mantenidas a las tempemturas 
uniformes T x y T 2 . 


EJEMPĹO 13-G Traiisferencia de calor por radiación 
en un horno negro 

Considere el horno cúbico de5mx5mX5m que se muestra en la fígura 
13-19, cuyas superficìes se aproximan mucho a ser negras, La ba$e f la parte 
superior y las superficies laterales del horno se mantìenen a las temperaturas 
uniformes de 800 K, 1500 K y 500 K, respectivamente. Determine a) 1a razón 
nefa de 1a transferencia de calor por radíación entre la base y las superficies la- 
terales, b) la razón neta de ía transferencia de calor por radiación entre la base 
y la superficìe superior y c) fa razón neta de la transferencìa de calor por radia- 
ción desde la base. 

SOLUCIÓN Las superficies de un horno cúbico son negras y se mantienen a 
temperaturas uniformes. Se deben determinar la velocidad neta de la transfe- 
rencia de calor por radiación entre la base y las superficíes laterales, entre la 
base y la superfície superior y desde la base. 

Suposición Las superficies son negras e isotérmicas. 



FIGURA 13-19 

E1 horno cúbico de superficies negras 
considerado en el ejemplo 13-6. 
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Anáíisis a) La confsguración geométrìca comprende seís superficies y f por con- 
sìguiente, podemos intentar en un principio tratar el horno como un recìnto de 
seìs superficìes. No obstante, las de los cuatro costados poseen ias mismas 
propiedades, por lo que f en el análisis de la radiación, podemos tratarlas como 
una sola superficie lateral. Consìderemos ia superficie de la base como ta I, la 
superìor como la 2 y la lateral como ta superficie 3. Entonces eí problema se re- 
duce a determìnar _, 3t Qi y Qi- 
Se puede determìnar ta raztìn neta Qi de la transferencia de calor por ra- 
diación de !a superfícìe 1 a la 3 basándose en la ecuación 13-19, puesto que 
las dos superficies que ìntervienen son negras, reemplazando el subíndice 2 
por 3; 


Pero primero es necesario evaluar el factor de vistón F^ 3 . Después de revisar 
los díagramas y tablas de factores de visión nos damos cuenta de que no pode- 
mos determinar este factor en forma directa. Sin embargo, con base en la figu- 
ra 13-5, podemos encontrar que el factor Fj _ 2 es Fi -,2 = 0.2y sabemos que 
F t _ j = 0, dado que la superficie 1 es un plano. Entonces, aplicando la regla 
de la suma a la superficie 1 da 

F l _mfF i _ t2 + 3 = L 


o bien, 


Fj — 1 F[ ^ i F [ — 1 0 0.2 — 0,8 


Sustituyendo, 

Q, = (25 m 2 )(0.8)(5.67 X 10" 8 W/m a ■ K 4 )[{800 K) 4 - (500 K) 4 ] 

= 394 k\V 

b) De manera semejante, a partìr de la ecuación 13-19 se encuentra que la 
razón neta de la transferencia de calor por radiación Qi 2 de la superficie 1 
hacia la 2 es 

= (25 m 2 )<G.2)(5.67 X 10" 3 W/m 2 ■ K 4 )[(S00 K) 4 - (1500 K) 4 ] 

= — 1319 kW 

El signo negativo indica que la transferencia neta de calor por radiación es de 
ta superficie 2 hacia ia 1. 

c) La transferencìa neta de calor por radiación desde la base Qj se calcula 
con base en !a ecuación 13-20, reemplazando el subíndice / por 1 y tomando 
N — 3: 

3 

Si - X ~ Qi-» i + Q\-*t + Q i -*3 

i = i 

= 0 + (— 1 319 kW) + (394 kW) 

= -925 kW 


Una vez más, eì sígno negatìvo indìca que la transferencia neta de calor por ra- 
díación es hacìa ta superficíe 1. Es decir, la base del horno está ganando radìa- 
ción a razón de alrededor de 925 kW. 
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13-4 • TRANSFERENCIA DE CALOR POR RADIACIÓN: 
SUPERFICIES GRISES Y DIFUSAS 

El análisís de la transferencia de calor por radiación en los recintos que cons- 
tan de superficies negras es relativamente fàcìl, como hemos visto, pero la ma- 
yor parte de los recintos que se encuentran en ia práctica están relacionados 
con superfícíes no negras* las cuales permiten que ocurran reflexiones multi- 
ples. E1 análísis relativo a la radiación en ese tipo de recintos se vuelve muy 
complicado, a nienos que se establezcan algunas hipótesis. 

Para hacer posible un análisis sencillo con respecto a la radiación es común 
suponer que las superficies de un recinto son opacas ; dìfusas o grises. Es de- 
cir, las superficies no son transparentes, son emisoras y reflectoras difusas y 
sus propiedades relativas a la radiación son independientes de la longitud de 
onda. Àsiraismo, cada superficie del recinto es isotérmica y tanto la radiación 
emrante como la salieme son uniformes sobre cada superficie. Pero, en primer 
lugar, repasaremos e! concepto de radiosidad íntroducido en el capítulo 12. 

Radiosidad 

Las superfìcìes emiten radiación y la reflejan v, por consiguiente, la radiación 
que sale de una superficie consta de las partes emitida y reflejada. E1 cálculo 
de la transferencia de calor entre superficies comprende la energta total de ra- 
dìación que emana de una superficie, sin importar cuál sea su origen. La ener- 
gía total de radiacìón que sale de una superficie por unidad de tiempo y por 
unidadárea es la radiosidad y se denota por J (figura 13-20). 

Para una superficie ì que es gris y opaca (e f = y a t + p f - — 1), la radiosi- 
dad se puede expresar como 

, _ /Radíación emitidaì + ^Radiación refìejadaj 
\por la superficie // \ P or la superfície í / 

= £ i E bf + PìOì 

= SjE bi + (1 - sdG, (W/m 2 ) (13*21) 


en donde E bi — crTf es e! poder de emisión de cuerpo negro de la superfície i 
y es la irradiación (es decin la energía de radiación que incide sobre la su- 
perficie i por unidad de tiempo por unidad de área). 

Para una superficie que se puede considerar como un cuerpo negro (s t =1), 
la relaeión de la radiosidad se reduce a 

J t = E hi — trT* (cucrpo ncgro) (13*22) 

Es decir, la radiosidad de un cuerpo negro es igual a su poderde emisión. Esto 
es de esperarse, ya que un cuerpo negro no refieja la radíación y s como conse- 
cuencta, la que proviene de un cuerpo de ese tipo sólo se debe a ìa emisióm 

Transferencia neta de calor por radìacìón hacia una 
superficie o desde una superficie 

Durante una ìnteracción por radiación, una superficie pierde energía por emi- 
sión y gana energía al absorber la emitida por otras superficies. Una superfi- 
cie experímenta una ganancia neta o una pérdida neta de energía, dependíendo 
de cuál de las dos cantidades es la mayor. La razón neta de transferencia de 
calor por radiación desde una superfieìe i de área A t se denota por Q { y se ex- 
presa como 


Radíosidad, J 


Radiación Radiacìón Radiación 



Superficie 

FIGURA 13-20 
La radiosídad representa la suma 
de la cnergía de radiación emitida 
y reflejada por una superficie. 
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/ Radiación que sale ] _ 
\ dc toda la superfície *'/ 


Radiación que incide j 
sobre toda la superfície i/ 


= A&ft ~ Oi) 


(W) ( 13 - 23 ) 


Despejando G y de la ecuacion 13-21 y sustituyendo en la J 3-23 da 


Í J. — B:Ek\ À.S.: 


m 


03-24) 


En una analogía eléctrica con ia ley de Ohm, esta ecuación se puede voiver a 
acomodar como 


Ù 


Eu ~ / 


(W) 


(13-25) 


en donde 




1 ~ e ( 


(13-26) 


% 


Supertlcic 

i 



11—NVWW'—* J t 


A.e. 


FIGURA 13-21 

Analogíu déetńca de lu resistencia 
superfìcial a la radiación. 


es la resìstencia de la superfície a la radiación. La cantidad E hi — J t corres- 
ponde a una diferencia de potencìal y la razón neta de transferencia de calor 
por radiación corresponde a )a corriente en la analogía eléctrica, como se ílus- 
tra en la figura 13-21. 

La dirección de la transferencia neta de calor por radiación depende de ias 
magnitudes relativas de J { (la radiosidad) y E hi (el poder de emisión de un 
cuerpo negro a la temperatura de la superficie). Es desde la superficíe si 
e*>Jì y hacìa la superficie si h > E bi . Un valor negativo para Q t indica que 
la transferencia de calor es hacia la superfície. Toda esta energía de radiación 
ganada debe ser eliminada desde el otro lado de la superfície a través de algun 
mecanismo si la temperatura superfícial debe permanecer constante. 

La resistencia supeificial a la radiación para un caerpo negro es cero , pues- 
to que Sj = 1 y Jj = E hi . En este caso T la razón neta de la transferenda de ca- 
tor por radiación se determina en forma directa con base en la ecuación 13-23. 

Algunas superfícies que se encuentran en numerosas aplicaciones prácticas 
de la transferencia de calor se consideran adiabáticas, dado que sus lados ne- 
gros están bien aislados y la transferencia de calor a través de ellos es cero. 
Cuando los efectos de convección sobre el lado del frente (transferencia de ca- 
lor) de una superfícte de ese tipo son despreciables y se alcanzan condiciones 
de estado estacionario, dicha superficíe debe perder tanta energfa de radiación 
como la que gana y, por consiguiente, Q, = 0. En esos casos ? se dice que la su- 
perficie vuelve a irradiar toda la energía de radiación que recibe y se le cono- 
ce como superficie reirradíante. Haciendo Q, = 0 en la ecuación 13-25 se 
obtienc 


uT* (W/m-) U3*2T) 

Por lo tanto, en condiciones estacionaiias se puede determinar con facíìidad la 
temperalura de una superficie reirradianle, con base en la ecuación que se 
acaba de dar, una vez que se conoce !a radiosìdad. Note que la temperatura de 
una superfície reirradiante es independìente de su emìsìvidad. En eJ análisis 
de ia radìación se descarta la resistencia superficiaJ de una que sea reirradian- 
te, puesto que no se tiene transferencia neta de calor a través de ella. (Esto es 
semejante al heeho de que no es necesario considerar una resìstencia en una 
red eléctrica si no está fluyendo corriente por ella.) 
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Transferencia neta de calor por radiación 
entre dos superficies cualesquiera 

Considere dos superficies dìfusas, grises y opacas de forma arbitraria que se 
mantienen a temperaturas uniformes, como se muestra en la figura 13-22. Re- 
conociendo que la radiosidad J representa la razón a que la radiación sale de 
una superficie por unidad de área superficial y que ei factor de visión F/ re- 
presenta la fracción de radiación que sale de la superficie / y que choca contra 
la superficie j, la razón neta de transferencia de calor por radiación de 1a su- 
perficie i hacia la j se puede expresar como 


( Radiación que sale de toda\ j Radiación que sale de toda \ 

la superficie i y que — la superficie j y q U e U3-28) 

choca contra la superficie j) \choca contra ía superficie i) 

~ A t J f Fj-tj — AjJj Fj , (W) 

Aplicando la relación de reciprocidad A,- F, _^ = A,- se obtiene 

Qi -j = A,- (J, - Jj) (W) (13-29) 

Una vez más, en analogía con la ley de Ohm, esta ecuación se puede reacomo- 
dar como 


Qi-j = 


Fi -t j 


(W) 


(13-30) 


en donde 


j4— (13-31) 

es la resistencia del espacio a la radiación. De nuevo, la cantidad 7,- - Jj co- 
rresponde a una diferencia de potencial y la velocidad neta de la transferencia 
de calor entrc las dos superficies corresponde a ia corriente en la analogía 
eléctrica, como se iiustra en Ia figura 13-22. 

La dirección de la transferencia neta de calor por radiación entre Ias dos su- 
perflcies depende de ias magnitudes relativas de J, y Jj. Un vulor positivo pa- 
ra Qi-tj indica que ia transferencia neia de calor es desde ia superficie i hacia 
la j. Un valor negativo indica lo opuesto. 

En un recinto de N superficies el principio de conservación de la energía re- 
quiere que la transferencia neta de calor desde la superficie i sea igual a la su- 
ma de las transferencias netas de calor desde la supertìcie i' hacia cada una de 
las N superficies del recinto; es decir, 

N N N J — J, 

Qi = 2 Qì-ij = 2 W,-J - Jj) = 2 -s— 1 (W) Í13-32) 

/-I ' j-1 


En la fìgura 13-23 se da ia representación de red de la transferencia neta de ca- 
ìor de la superfície i hacia las superficies restantes de un recìnlo de N superfi- 
eies, Note que p - (la razón neta de transferencia de calor de una superficie 
hacia sí misma) es cero, sin importar la forma de ia superficie. Combinando 
las ecuaciones 13-25 y 13-32 da 






= 2 


E 


h - h 

Ri-*j 


(W) 


(13-33) 



Analogía eléctrica de ia resistencía 
espacial a la radìación. 


v 



Representación de red 
de la transferencia neta de calor 
por radiación desde la superfìcie i 
hacía las superficies restantes 
de un recinto de N superfícies. 
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la cuaì tìene la inteipretación según la analogía eléctrica de que el flujo neto 
de radiacìón desde una superftcie a través de su resistencia superficlal es 
igual a la suma de losflujos de radiación desde esa superficìe hacia todas las 
demás a través de ias resistendas correspondientes dei espacio. 

Métodos de resolución de problemas sobre radiación 

En el análisis de la radiación de un recinto debe darse la temperatura o la 
razón neta de transferencia de calor por radiación para cada una de las super- 
tìcies con el fin de obtener una solución tmica para las temperaturas superfí- 
ciaìes y las razones de transferencia de calor desconocidas. Exìsten dos 
métodos comunes para resoìver problemas de radiación. En el primero de el- 
los las ecuaciones 13-32 (para superficies con razones específicas de la trans- 
ferencia de calor) y la 13-33 (para superficies con temperaturas específicas) se 
simplifican y reacomodan conio 

H 

ú, = a< S 

t 1 

I - H * 

' r V -A. + —2 c -M ~ J !> (,3 ' 35) 

Note que £>, = 0, para las superficies aisladas (o reírradíantes), y aTf ~ j h 
para las superficìes negras, ya que, en ese caso T e, ~ f Asimismo. se cancela 
el término correspondiente a j = ì de cualquiera de las dos relaciones ya que, 
en ese caso, - Jj = = 0. 

Las ecuaciones antes dadas conducen a N ecuaciones algebraìcas ptu'a la de- 
terminación de las N radiosidades desconocidas para un recinto de N superfi- 
cies. Una vez que se dispone de las radiosidades J h J 2 , , . . , J N se pueden 
determinar ías razones desconocidas de la transferencia de calor con base en 
la ecuación 13-34, en tanto que las temperaturas superficiales desconocídas se 
pueden determinar a partir de la ecuadón 13-35. Las temperaturas de las su- 
perficies aisladas o rein'adianíes se pueden determinar a partir de aTf - J ( . 
Un valor positivo para Q { índica transferencìa neta de calor por radiación des- 
de la superficie í hacia las otras superfícies del recinto, en tanto que un valor 
negativo indiea transferencia neta de calor por radiación hacia la superficie. 

E1 enfoque sistemático antes dcscrito para la resoiución de problemas de 
transferencia de calor por radiación resulta muy adecuado paia aplícarse con 
los populares programas para resolver ecuaciones cxistentes hoy en día, como 
EES, Mathcad y Mathlab, en especìal cuando se tiene un gran número de su- 
perfícies y se conoce como el método directo (antes conocido como método 
matńciaU ya quc condueía a matrices y la resolución requena conocimientos 
de álgebra lineal). E1 segundo método que se describe a continuación, llama- 
do método de redes, se basa en la analogía con las redes eléctricas. 

E1 método de redes fue presentado por primera vez por A, K. Oppenheim en 
ía década de 1950 y encomró una amplia aceptación debido a su sencillez y a 
que haeía resaltar la física del problema. La aplicación del método es directa: 
dibuje una red de resistencias superficiales asociada con cada superficie de un 
recinto y únalas con las resistencías del espacio. A conttnuación, resuelva el 
problema de radiacíón tratándolo como de redes eléctricas, en donde la trans- 
ferencia de calor por radiación reemplaza a la corrìente y la radiosidad reem- 
plaza al potencial. 

Sin embargo, el método de redes no resulla práctico para recintos con mas 
de tres o cuatro superficies, debido a la mayor complejidad de la red. À conti- 
nuación aplicamos el método para resolver problemas sobre radiación en re- 
cintos de dos y tres superficies. 


Supefficies con razon espectjicti 
de tranqfemtcia neta de eator Q< 

Sujwtfieies emi utmperatura 
(\\pecíftcu 7 
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Transferencia de calor por radiación 
en recintos cerrados de dos superficies 

Considere un reeinto cerrado que consta de dos superficies opacas a las tem- 
peraturas específicas 7' f y T 2 , como se muestra en la fígura 13-24, e intente de- 
terminar la razón neta de la transferencia de calor por radiación entre las dos 
superficies con el rnétodo de redes. Las snperfícies 1 y 2 tienen las emisivída- 
des £ s y s 2 y l as áreas superfíciales y A 2 , y sc mantienen a las temperaturas 
uniformes r, yT z , respectivamente, Sólo se tienen dos superíieies en el recin- 
to y T por tanto, podemos escribir 

2n = Ù\ ~ ”2í 

Es decin la razón neta de transferencia de calor por radiación de la superfide 
l a la 2 debe ser igual a la razón neta de transferencia de calor por radiación 
desdé la superficíe 1 y la razón neta de transferencia de calor por radiación ha- 
cìa la superficie 2, 

La red de radiación de este recinto de dos superficies consta de dos resisten- 
cías superfícíaies y una del espacio, como se muestra en la figura 13-24. En 
luia red eléctrica se determinarfa la corriente que fluye por estas resistencias 
conectadas en serie dividiendo la diferencia de potencíal existente entre los 
puntos A y B entre la resistencia total existente entre los mismos dos puntos. 
La razón neta de transferencia por radiación se determina de la misma mane- 
ra y se expresa como 



-WvWA-WWW\A-•-WAW-• 


D _ l ~ e i D _ l „ _ 1 -e 2 
Api 12 'àS 

FIGURA 13-24 

Esquema de un recinto cenado de dos 
superficies y la red de radiación 
asociado con éL 


2 12 ~ 


Ffjì Ehl 

/?i + /?12 + /?2 


~ Q\~ 


-Ú2 


o bien, 


tr(r. 4 - n 4 ) 

Q 12 = 1-:-- (W) (13-36) 

1 ~ El 1 | 1 ~ E2 

A[ A| F n A 2 

Este impoilante resultado es aplícable a cualesquiera superficics grises, difu- 
sas y opacas que formen un recinto cen'ado. El factor de visión F n depende de 
la confíguración geométrica y debe determinarse primero* En la tabla 13-3 se 
dan formas simpiifìcadas de la ecuación 13-36 para algunas disposiciones co- 
nocidas que forman un recinto cerrado de dos superficies. Note que para todos 
estos casos especiales, F X1 — L 


EJEMPLO 13-/ Transferencia de calor por radíacíón 
entre placas paralelas 

Dos placas paralelas muy grandes se mantienen a las temperaturas uniformes 
Ti = 800 K y T 2 = 500 K y tienen las emtsìvidades - 0,2 y e 2 ~ 0.7, res- 
pectivamente, como se muestra en la figura 13-25. Determine la razón neta de la 
transferencía de caíor por radiación entre las dos superfícìes por unídad de área 
superficial de tas placas. 

SOLUCIÓN Dos placas paralelas grandes se mantienen a temperaturas unìfor- 
mes. Debe determínarse la velocidad neta de la transferencia de cafor por radia- 
ción entre las placas. 

Supasfcm/ Las dos superficìes son opacas, dífusas y grises. 





- 0,2 
- 800 K 


- 0.7 
= 500 K 


FIGURA 13-25 

Las dos placas paralelas consíderadas en 
el ejemplo 13-7. 
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TABLA 13 



Análisis A partir de la ecuación 13-38 se determina con facilidad que la razón 
neta de la transferencia de calor por radiación entre las dos placas por unidad 
de área es 



<7(Tt - Tf) 

6| St 1 


= 3625 W/m 2 


(5.67 X ICT 8 W/m 2 • K 4 )[(800 K) 4 - (500 K) 4 ] 

X + _L_, 

0.2 0.7 


Discusión Note que se transfiere calor a una razón neta de 3 625 W de la pla- 
ca 1 a la 2. por radiación por unidad de área superficial de cualquiera de las 
dos placas. 
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Transferencia de calor por radiación 
en recintos cerrados de tres superficies 

Considere ahora un recinto cerrado que consta de tres superfícíes opacas, di- 
fusas y grises, como se muestr’a en la figura 13-26. Las superficies 1,2 y 3 tie- 
nen ìas áreas superficiales A h A 2 y A 3 ; emisividades e 2 Y y temperaturas 
uniformes 7j T T 2 y respecti vamente. La red de radiación de esta configura- 
ción geométrica se construye siguiendo el procedimiento estándar: trace una 
resistencia superficial asociada con cada una de las tres superficies y conecte 
estas resistencias con las del espacio, como se muestra en la figura. Por medio 
de las ecuaciones 13-26 y 13-31, se dan las relaciones para las resistencias de 
las superficies y del espacio. Se consìdera que se conocen ìos tres potenciales 
en los puntos extremos, E bìy E bl y E b3w puesto qne se especifican las tempera- 
turas superficiales. Entonces, todo lo que necesitamos hallar son las radìosida- 
des J h J 2 y J 3 . Las tres ecuaciones para la determinación de estas tres 
incógnitas se obtienen con base en el requisito de que la suma algebraica de 
las corrìentes (tramferencia neta de calor por radiacìón) en cada nodo debe 
ser igual a cero\ es decir, 


Ehi-J 

1 /■? J \ Jl J [ 

1 1 1 I J 1 

Rì 

R n R ì3 

J\ ~ J2 

Ebl ~ Jj J} ~ Jl 


Ri R* 

Jl ^ J 3 


R n 

r 23 r 3 


= 0 
= 0 
= 0 


( 13 - 41 ) 


Una vez que se dispone de las radiosidades J u J 2 y con base en la ecuación 
13-32 se puede determinar la razón neta de las transferencias de calor por ra- 
diacìón en cada superfícíe. 

E1 conjunto de ecuaciones que se acaba de dar se puede simplificar todavía 
más sí una o más de las superfìcies son “especiales ÍJ de alguna manera. Por 
ejemplo, J s — E hi = aTf para una superficie negra o reirmdiante. Tan> 
biém Qi ~ 0 para una superfìcie reirradiante. Por úliimo, cuando se especifi- 
ca ìa razón neta de la transferencia de calor por radiación Q ( en una superficie 
i en lugar de la temperatura, el término (E bi - JJtRi debe reemplazarse por la 
Qi especificada. 



Esquema de un recinto cerrado de tres superficies y la red de radiación asociada con él. 
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r, = 700 K 



FIGURA 13-27 

E1 horno cilíndrico considerado 
en el ejemplo 13-8. 


EJEMPĹO 13-8 Transferencia de calor por radiación 
en un horno cilíndrico 

Considere un horno cilíndrico con r 0 = H = í m, como se muestra en la figura 
13-27. La superficie superior (superficie 1) y la base (superficie 2) del homo 
tienen = 0.8 y e 2 = 0.4, respectivamente, y se mantìenen a las temperatu- 
ras uniformes fj = 700 K y 7" 2 = 500 K. La superficie lateral se aproxima mu- 
cho a un cuerpo negro y se mantiene a una temperatura T 3 = 400 K. Determine 
la razón neta de transferencia de calor por radiación en cada superficie duran- 
te la operación estacionaria y explìque de qué manera se pueden mantener es- 
tas superficies a las temperaturas especificadas. 

SOLUCIÓN Las superficies de un horno cilíndrico se mantíenen a temperatu- 
ras unìformes. Se debe determinar la razón neta de transferencia de calor por 
radiación en cada superficíe durante la operación estacìonaria. 

Suposiciones 1 Existen condíciones estacionarias de operación. 2 Las superfi- 
cies son opacas, dìfusas y grìses. 3 No se consídera la transferencia de calor por 
convección. 

Anáiisis Este problema se resolverá de manera sistemática aplicando el méto- 
do directo con el fin de demostrar su usc. Se puede considerar que el horno ci- 
líndrico es un recinto cerrado de tres superficies 

À } - Á 2 ~ rrrj = rr( 1 m) 2 = 3A4 m 2 
A$ = 2 Ttr { fi = 2tt( 1 m)(l m) = 6.28 m 2 

E1 factor de visión de la base hacia la superficie superior es, con base en la fí- 
gura 13-7 .^12 = 0 .38. Entonces f apiícando 3a regla de !a suma, se determina 
que el factor de visión de ia base a la superficie latera! es 

F u + F n + F t 3 - 1 -> F l3 =\~ F {] - F l2 =1 ~ 0 - 038 = 0.62 

puesto que !a superficie base es plana y, por tanto r F„ = 0. Dado que las su- 
perficies superior e inferíor son símétricas respecto a ia superficie lateral, F 2 1- 
F ì2 = 0.38 y F t% = F 13 = 0.62. El factor de vísión F 31 se determina a partir de 
la relación de reciprocidad, 

AjF !3 = A 3 F 31 F lx = F n (A x /A % ) = (0.62)(0.314/0.628) = 031 

Asimismo, F 32 = f 31 = 0.31, debído a la símetría. Ahora que se dispone de to- 
dos los factores de visión, aplícamos la ecuación 13-35 a cada una de las su- 
perficies para determínar las radìosidades: 

Superjjcie j _ B 

sitperior (i = 1>: cr7j 4 = J x + S| ' [F, _, 2 (7, - J 2 ) + F, 3 (7, - 7 3 )] 
Superficie j „ e 

inferìor {i = 2): crTf = /* + —^ ^- 1 C4 “ 4) + (4 - 7j)] 

Superficie 

iaterai (i = 3): aTf = + 0 (dado que la superficie 3 es negra. por 

lo tanto = 1) 

Sustituyendo las cantidades conocidas, 

(5.67 X 10~ 8 W/m 2 • K 4 )(700 K) 4 = 7, + 1 ~ [0.38(7, - J 2 ) + 0.62(7, - 7 3 )] 

(5.67 X 10-* W/m 2 ■ K 4 )(500 K) 4 = 7 2 + [0.38(7, - 7,) + 0,62(7, - 7 3 )] 

(5.67 X 10-* W/m 2 ■ K 4 )(400 K) 4 = 7 3 
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Resolviendo estas últimas ecuaciones para J lt J 2 y J 3 da 

7, = 11 418 W/m 2 , J 2 = 4 562 W/m 2 , y J 2 = 1 452 W/m 2 

Entonces, a partir de la ecuación 13-34 se determina que las razones netas de 
transferencia de calor por radiación en las tres superficies son 

Q\ = >4,[Fi _> 2 (J\ ~ ^ 2 ) F\ ->3 C^i “ / 3 )] 

= (3.14 m 2 )[0.38(ll 418 - 4562) + 0.62(11 418 - 1 452)] W/m 2 
= 27.6 kW 

Q 2 = ^2^2-> 1 (^2 “ A) + ^2->3 (^2 ~ ^ 3 )] 

= (3.12 m 2 )[0.38(4 562 - 11418) + 0.62(4562 - 1 452)] W/m 2 
= —2.13 kW 

Q, = A 3 [F 2 ^, (J 3 - /,) + F 3 _ 2 (/3 - J 2 )] 

= (6.28 m 2 )[0.31(l 452 - 11 418) + 0.31(1452 - 4562)] W/m 2 
= -25.5 kW 

Note que la dirección de la transferencia neta de calor por radiación es de la su- 
perficie superior hacia las superficies base y lateral, y la suma algebraica de es- 
tas tres cantidades debe ser igual a cero; es decir, 

Qi + Q 2 + Q 3 = 27.6 + (-2.13) + (-25.5) = 0 

Discusión Para mantener las superficies a las temperaturas especificadas, de- 
bemos suministrar calor a la superior en forma continua a razón de 27.6 kW, 
eliminando al mismo tiempo 2.13 kW de la superficie base y 25.5 kW de la su- 
perficie lateral. 

El método directo presentado aquí se aplica tal y como es y no requiere la 
evaluación de resistencias a la radiación. Asimismo, se puede aplicar de la mis- 
ma manera a recintos con cualquier número de superficies. 


" EJEMPLO 13-9 Transferencia de calor por radiación 
en un horno triangular 

a A un horno se le da la forma de un ducto largo con una sección transversal de 

J triángulo equilátero, como se muestra en la figura 13-28. El ancho de cada la- 
do es de 1 m. La superficie base tiene una emisividad de 0.7 y se mantiene a 
* una temperatura uniforme de 600 K. La superficie lateral izquierda calentada 
0 se aproxima mucho a un cuerpo negro a 1000 K. La superficie lateral derecha 
" está bien aislada. Determine la razón a la cual debe suministrarse calor exter- 
a namente al lado calentado, por unidad de longitud del ducto, con el fin de man- 
■ tener estas condiciones de operación. 



FIGURA 13-28 

E1 horno triangular considerado 
en el ejemplo 13-9. 
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SOLUCIÓN Dos de las superf icies de un horno largo de seccíón transversal de 
triángulo equslátero se marttíenen a temperaturas uníformes, en tanto que la ter- 
cera está aisiada. Se debe determinar la razón externa de transferencia de calor 
hacia el tado catentado, por unidad de longitud del ducto, durante la operación 
estacionaria. 

Suposiciones 1 Existen condiciones estacíonarías de operación. 2 Las superfi- 
cies son opacas, difusas y grises. 3 No se considera la transferencía de calor por 
convección. 

Análim 3e puede consíderar que eí fiorno es un recìnto cerrado de tres super- 
ficìes con una red de radiación como la que se muestra en ía fígura, puesto que 
el ducto es muy largo y los efectos de los extremos son despreciables. Observa- 
mos que el factor de vìsión desde eualquiera de las superficíes del recínto ha- 
cia cualquìera de tas otras es 0.5 r en vírtud de la simetría, La superfìcie 3 es 
reirradíanfe, dado que ta razón neta de la transfereneia de calor en esa superfi- 
cie es cero. Entonces, debemos tener Q L - -Ò 2ì ya que todo el calor perdido 
por la superficie I debe ganarse por la 2. En este caso la red de radiación es 
una simple conexíón serìe-paralela y podemos determinar Ò L de manera direc- 
ta a partir de 


F b \ — E b 2 


F b \ E b2 

/_L + i V' 

1 -e, 

(\ F + 1 ì" 1 

\^I2 ^13 + 

A, e. 

12 1M, F n + UA 2 F 2 J 


en donde 

A\ = A 2 — = wL = I m X 1 m = i m 2 (por unidad de longitud del ducto) 

Fn — F n = F 23 = 0.5 (simetria) 

E m = crrf* = (5.67 X 10“ s W/m 2 ■ K 4 )(600 K ) 4 = 7 348 W/m 2 
F b2 = = (5.67 X 10“* W/m 2 ■ K 4 )(I 000 K) 4 = 56700 W/m 2 

Sustituyendo, 

(56700 - 7348) W/m 2 

(0.5 x 1 m-) + i/( 0.5 x 1 m 2 ) + I/f0.5 X ! m 2 ) 

= 28.0 kW 

Por lo tanto se debe suministrar caíor a razón de 28 kW a Ja superfìcie calenta- 
da P por unidad de longitud del ducto, para mantener la operación estacionaria 
en el horno* 


1 - Q.7 
0.7 X 1 m 2 


Energía 

solar 



\ \ \ \ \ \ Cu hi ertl » de víddo 


70°F 


Tubo de aluminìo 
e = 0.95 


2 in 


Agua 


FIGURA 13-29 


Esquema para el ejemplo 13-10* 


EJEMPĹO 13-10 Transferencia de calor a través 
de un colector solar tubuiar 

Un colector solar consta de un tubo horizontal de aluminio que tìene un diáme- 
tro exterior de 2 in, encerrado en un tubo concéntrico de vidrio delgado de 4 ìn 
de dìámetro, como se muestra en la figura 13-29. Se calíenta agua conforme 
fluye por el tubo, y el espacio entre Jos tubos de aluminio y de vidrío está lleno 
con aire a la presión de 1 atm. Durante un día claro la bomba que hace circu- 
lar el agua falla y la temperatura tíe la que se encuentra en el tubo empieza a 
elevarse, El tubo de aluminio absorbe radiación solar a razón de 30 Btu/h por 
pie de longltud y !a temperatura del aire ambiente en el exterior es de 70°F. Las 
emisividades del tubo y de Ja cubierta de vidrio son 0.95 y 0.9 f respectivamen- 
te. Tomando 1a temperatura efectiva del cielo como de 50°F, determine la tem- 
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peratura del tubo de aluminio cuando se establecen condiciones estacionarias 
de operación (es decir, cuando ia razón de ia pérdida de calor del tubo es igual 
a la cantidad de energía solar ganada por el mismo). 


SOLUCIÓN Falla la bomba de circulación de un coiector solar que consta de 
un tubo horizontal y su cubierta de vidrio. Se debe determinar la temperatura 
de equilibrio del tubo. 

Hipótesis 1 Exísten condíciones estacionarias de operación. 2 El tubo y su cu- 
bierta son isotérmicos. 3 Ei aire es un gas ideal. 4 Las superficies son opacas, 
difusas y grises para la radiación infrarroja. 5 La cubierta de vidrio es transpa- 
rente a la radiación solar. 

Propietìades Las propìedades del aire deben evaluarse a ia temperatura prome- 
dio. Pero no se conoce la temperatura de salida del aire que está en el ducto y, 
por consiguiente, en este punto no es posible determinar ias temperaturas de 
las masas de fluido ni de la cubierta de vidrio, por tanto, no se pueden evaluar 
las temperaturas promedio. Entonces, suponga que la temperatura del vidrio es 
de 110°F y use las propiedades a una temperatura promedio anticipada de (70 
+ 110)72 = 90°F (tabla A-151), 


k = 0.01505 Btu/h ■ ft • °F 


Pr = 0.7275 


v = 1,753 X 10" 4 ft 2 /s 



1 

550 R 


Análisis En el capítulo 9 se resolvió este problema descartando la transferen- 
cia de calor por radiación. Ahora se repite la resolución considerando ia ocu- 
rrencia simuitánea de la convección naturai y de la radiación. 

Tenemos un recinto cerrado ciIfndrico horizontal lieno con aire a la presión de 
1 atm. El problema comprende la transferencia de calor del tubo de alumínío 
hacìa la cubierta de vidrio y de la superficie exterior de esta cubierta hacia el 
aire ambiente circundante. Cuando se alcanza la operación estacionaria, estas 
dos razones de transferencia de calor deben ser iguales a ia de la ganancia de 
calor; esto es, 


Gmbo-vidrio = Q vidiio-ainbieiite = figíiiiaticia solar = 30 Btu/h (pOT pìe de tubo) 

El área superficial para la transferencia de calor de la cubierta de vidrio es 

= A vmo = (7 tD,,L) = tt(4/12 ft)(l ft) = 1.047 ft 2 (por pie de tubo) 

A fin de determinar el número de Rayleigh es necesario conocer la temperatura 
superficial del vidrio, de la cuaí no se dìspone. Por lo tanto resulta evidente que 
la resolución requiere un procedimiento por tanteos. Suponiendo que la tempe- 
ratura de la cubierta de vidrio sea de 110°F, se determína que ei número de 
Rayleigh, el número de Nusselt, el coeficiente de transferencia de calor por 
conveccìón y !a razón de la transferencìa de calor por convección natural de la 
cubierta de vìdrio hacia el aire ambiente son 


8&(T 0 — T k ) Dl 
Ra„ =---Pr 

’ D" 

_ (32,2 ft/s 2 )[ 1/(550 R)](U0 - 70 R)(4/12 ft)- 1 
(1.753 X 10 -4 ft 2 /s) 2 


Nu - 


0.6 + 


0.387 Raíí' 


1/6 


[1 + (0.559/Pr) 9716 ] 872 




0.6 + 


(0.7275) = 2.054 X 10 6 
0.387(2.054 X 10 fi ) l/6 ) 2 


[1 + (0 . 559/0 . 7275 ) 9/ 1 6 ] 8,27 


4 


= 17.89 
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k 0.01505 Btuyh JEft í°F 


(17.88) = 0.8073 Btu/h ■ ft 2 ■ °F 



Qn ,oanv = KA 0 {T o - TJ = (0.8073 Btu/li ■ ft 2 ■ °F)( 1.047 ft 2 )(U0 - 70)°F 
= 33.8 Btu/h 

Asimismo, 

Qn.aá = e„aA„(T,t - ráe| 0 ) 

= (0.9)(0.1714 X 10“ 8 Btu/h • ft 2 ■ R 4 )( 1.047 ft 2 )[(570 R) 4 - (510 R) 4 ] 

= 61.2 Btu/h 

Entonces la razón total de la pérdida de calor desde la cubierta de vidrío queda 


Qo. imai = Qo' conv + Ùo.r* d = 33.8 + 6L2 = 95.0 Btu/h 


lo cual es mucho mayor que 30 Btu/h. Por lo tanto, la temperatura supuesta de 
110°F para !a cubierta de vidrio es aíta. Repitíendo los cáiculos con tempera- 
turas más bajas (ìncluyendo ta evaluación de las propiedades), se determìna 
que la temperatura de dicha cubierta correspondiente a 30 Btu/h es de 78 C F 
(sería de 106°F si se ignorara la radiación), 

De manera semejante se determina (a temperatura del tubo de alumínío 
usando las relaciones de la convección natural y de la radiación para dos cilin- 
dros concéntricos horizontales. En este caso !a longitud característica es !a dis- 
íancia entre ios dos ciNrtdros, (a cuat es 


4 = (D a - D ( )/2 = (4 - 2)/2 = 1 in = 1/12 ft 


Tambtén, 


A f — A tubo “ ( ttDìL ) = tt( 2 /12 ft)(I ft) = 0.5236 ft : (por pie de tubo) 


Se ìnician los cálcuios suponiendo que la temperatura del tubo es de 122°F y 5 
en consecuencia, una temperatura promedìo de (78 + 122)/2 = 100°F = 560 
R. Usando las propiedades a 100T, 



(32.2 ft/s 2 )[ 1/(560 R)](122 - 78 R)(l/I2 ft) 3 
(1.809 X 10" 4 ft 2 /s) 2 


(0.726) = 3.246 X 10 4 


La conductividad térmica efectiva es 



Pn (DJD;)] 4 


(1/12 ft) 3 [(2/12 + (4/12 ft y y5 J 


0.1466 



0.386(0.01529 Btu/h ■ ft ■ °F)I 


0.861 + 0.726 


0.726 


■j{0.1466 X 3.248 x 10 4 ) !/4 


= 0.04032 Btu/h • ft • °F 
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Entonces la razón de la transferencia de calor entre los cílindros por convección 
queda 


2tt 


®'- conv HDJDf) (T ' T,,) 

_ 2ir(0,04032 Btu/h ■ ft °F) 
In (4/2) 


(122 — 78)°F = 16.1 Btu/h 


Tambtén, 


aAJT^-Tt) 

1 . [ ~ Bq (D,\ 
e/ e u 

- <°- 17 1 4 X 10' g Btu/h - ft 2 - R 4 )(0.5236 fl 2 )[(582 R) 4 - (538 R) 4 ] 

1 1 - 0.9 Í2m\ 

0.95 0.9 \4 in/ 

= 25.1 Btu/h 


Entonces la razón total de la pérdída de calor desde ía cubierta de vidrio queda 
fijLMri = èí,conv + Ùut* - + 25.1 “ 41.2 Btu/h 

!a cual es mayor que 30 Btu/ti. Por lo tanto f la temperatura supuesta de 122 D F 
para el tubo es alta. Probando otros valores se determína que la temperatura del 
tubo correspondiente a 30 Btu/h es de 112 D F (sería de 180°F si se ìgnorara la 
radíación). Por lo tanto, el tubo alcanzará una temperatura de equllibrio de 
112°F cuando la bomba faíla. 

Dìscusión Basándose en los resultados obtenidos resulta evidente que siempre 
debe consíderarse la radìacíón en los sistemas que se calíentan o enfrían por 
conveccìón natural, a menos que las superfícies que ìntervengan estén pulidas 
y f por consiguíente, tengan emisividades muy bajas. 


13-5 - BUNDAJES CONTRA LA RADIACIÓN 
Y EL EFECTO DE LA RADIACIÓN 

La transferencia de calor por radiación entre dos superftcies se puede reducir 
mucho insertando una lámina delgada de material de alta reflectividad (baja 
emisividad) entre ellas. Esas piacas o cascos delgados intensainente reflecto- 
res se llaman blindajes contra ia radiación. En aplicaciones criogénicas y 
espaciales son de uso común los blindajes contra la radiación de capas múlti- 
pies construidos con airededor de 20 láminas por cm de espesor, sepaiadas por 
un espacio en donde se hace el vacío. Los blindajes contra la radiacìón tam- 
bién se usan en las mediciones de temperaturas de fluidos con el fin de re- 
ducir el error causado por el efecto de la radiación cuando el sensor de tempe- 
ratura se expone a superficies que están mucho más calientes o más frías que 
el propio fluìdo. E1 papel del blindaje es reducir la velocidad de ia transferen- 
eia de calor por radiación colocando resistencías adicionales en la trayectoria 
deì tlujo cie caìor por radíación. Entre más baja sea la emisividad del blindaje, 
más elevada es la resistencia* 

La transfereneia de calor por radiación entre dos pìacas paralelas grandes de 
emisividades y s 2 * mamenidas a las temperaturas uniformes 7j y T 2y se ex- 
presa por medio de la ecuación 13-38. 
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FIGURA 13 30 

Blindaje eontra ia radiación colocado 
entre dos placas paralelas y la red de 
radìación asociada con él. 


(t) Blmdaje (2) 
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Consídere ahora un blindaje contra la radiación entre estas dos placas, como 
se muestra en la figura 13-30, Suponga que Jas emisividades del biìndaje de 
frente a las placas 1 y 2 son e 3i { y respectivamente. Note que la emisìvi- 
dad de superficies diferentes del blindaje puede variar. La red de radiación de 
esta configuración geométrica se construye como es costumbre, tiazando uua 
resistencia superiicial asociada con cada superficie y conectándolas con las re- 
sistencias del espacio, como se muestra en la figura. Las resistencias están co- 
nectadas en serie y, por tanto, la razón de la transferencia de calor por radia- 
ciòn es 


Q 


12. un ìilindaje 


___ ^h\ Ehl _ 

i ~ Cl 1 1 ^ f I ~ g 3.2 + I + 1 ~ e-2 

A| AjF |2 À^B^.Ì Ày E 3 2 À^ F 32 À 2 g 2 


(13-42) 


Dado que 3 = 1 y A x = Á 2 = À 3 = À para placas infinitas paralelas, 

ia ecuactón 13-42 se simplifica a 


Q 


12 . un hli ndajc 


ÁaiTt - T 2 4 ) 



(13-43) 


en donde los términos que se encuentran en el segundo juego de paréntesis en 
el denominador representan la resistencia adicional a la radiación introducida 
por el blìndaje, E1 aspecto de esta ultima ecuación sugiere que las placas 
paraielas que comprenden blindajes múltiples contra la radíación se pueden 
manejar agregando al denominador un grupo de términos como ésos, en el se- 
gurtdo juego de paréntesís, por cada blindaje contra la radiación. Entonces la 
transferencia de calor por radiación a través de placas paralelas grandes sepa- 
radas por N blindajes conira la radiaciòn queda 


Q 


12. Vbtlndujes 


_ Ao-lTf - Tf) _ 

+ I ) + (a^ + íb- , ) + , " + (i^T + 4í _ ’) 

(13-44) 
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Si las emisividades de todas !as superficies son iguales, la ecuación 13-44 se 
reduce a 


01 X V bfcindiijes / 1 \ iV H“ 1 ^ 12, ^ Mindaje {13-45) 

<*+ d(ì + |-i) 

Por lo tanto, cuando todas las emisividades son iguales, un blindaje reduce la 
razón de ía transferencia de calor por radiación a la mitad, 9 blindajes la redu- 
een a un décimo y 19 blíndajes la reducen a un vigésimo (o 5%) de la que era 
euando no había blindajes. 

Se puede determinar la temperatura de equilibrio del blìndaje contra la 
radiación de la figura 13-30 expresando la ecuación 13-43 paia o Q z3 (la 
cual comprende r 3 ), evaluando después Q l2 basándose en esa ecuacìón y 
notando que Q ]2 — Q ^ — Q 23 cuando se alcanzan las condicìones estacio- 
narias. 

De manera seme jíinte se pueden manejar ìos blindajes contra ía radiacìón 
usados para reducir la razón de la transferencia de calor por radiación entre ci- 
lindros y esferas concéntricos, En el caso de un blíndaje, se puede usar ía ecua- 
ción 13-42, tomando F ì2 = F 23 = l para ambos casos y reemplazando las A 
por las relaciones apropiadas de área. 


Efecto de la radiación sobre las mediciones 
de temperatura 

Un mstrumenlo de medición de temperatura indica la temperatura de su sen- 
sor , la cual se supone que es, mas no necesariamente, la temperatura del 
medio con el que ese sensor se eneuentra en contacto. Cuando un termómetro 
(o cuaiquier otro aparato para medir temperaturas, como un termopar) se co- 
loca en un medio, tiene lugai una transferencia de calor por convección entre 
el sensor de ese termómetro y el medio, hasta que dicho sensor alcanza la tem- 
peratura del medio, Pero cuando el sensor está rodeado por superficies que se 
encuentran a temperaturas diferentes a la del fluido, tendrá a efecto un inter- 
cambio por radiación entre el sensor y las superficies circundantes. Cuando se 
equìlibran entre sí Las transferencias de calor por convección y radiación, el 
sensor indicará una temperatura que cae entre la del fluido y la de las superfí- 
cies, Enseguida se desarrolla un procedimiento para tomar en cuenta el efecto 
de la radiación y determinar ía temperatura real del fluido. 

Considere un termómetro que se usa pai a medir la temperatura de un fluido 
que fluye por un canal largo cuyas paredes se encuentran a temperaturas más 
bajas que las de dicho fluido (figura 13-31), E1 equilibrio se establecerá y la 
íectura del termómetro se estabilizará cuando la ganancia de calor por convec- 
ción, según la mide el sensor, es igual a la pérdìda de calor por radiación (o vi- 
ceversa), Es decir, en términos de la unidad de área, 



FIGURA 13*31 

Un termómctro usado para medír la 
temperatura de un fluido en un canaL 


$ áínv, haciii ei sensor rad, dttwJe el sensor 

h{T f - r iH J = s lírm cr(T,ì m - T*) 


o bien. 




e.,m, wlTi™. - T*) 


(K) 


(13-4G) 
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en donde 

7} “ temperatura real del fluido, K 
T lt . m — valor de temperatura medido por el termómetro, K 

T w — temperatura de las superficies circundantes T K 
h — coeficíente de transferencia de calor por convección. W/m 2 ■ K 
s = emisividad del sensor del terrnómetro 

E1 uìtimo término de la ecuación 13-46 se debe aì efecto de ia radiación y re- 
presenta la corrección por radiación. Note que eJ término de corrección por 
radiación es más significativo cuando el coefìciente de transferencìa de calor 
por convección es pequeiìo y la emìsividad de la superficie del sensor es gran- 
de. Por lo tanto, el sensor debe recubrirse con un material de alta reflectividad 
(o baja emisividad) para reducir el efecto de la radiación. 

Colocar el sensor en un blìndaje contra la radiación, sin interferir con el mo- 
vimiento del fluido. también reduce el efecto de la radiación. Los sensores de 
los aparatos para medición de la temperatura que se usan en eì exterior deben 
protegerse contra la luz solar directa, ya que en ese caso ei efecto de la radia- 
cíón es seguro que alcance niveles inaceptables. 

E1 efecto de la radiación tambicn es significativo en la comodidad humana 
en lo referente a los sistemas de calefacción y acondicíonamìento del aire. 
Una persona que se sienie bien en un cuarto puede sentir frío en otro a la mis- 
ma temperatura como resultado del efecto de la radiación, en el caso de que 
las paredes del segundo cuarto se encuentran a una temperatura considerable- 
mente más baja. Por ejemplo, la mayoría de las personas se sentìrán conforta- 
bles en un cuarto a 22°C si las paredes se encuentran aproximadamente a esa 
temperatura, Cuando por alguna razón la temperatura de las paredes cae has- 
ta 5 Q C , la temperatura interior del cuarto debe elevarse hasta por lo menos 
27°C para mantener el mismo nivel de comodidad. Por lo tanto, los edificios 
bien aislados no sólo conservan la energía al reducir la pérdida o ganancia de 
calor T síno también al permílir que los termostatos se ajusten a una temperatu- 
ra más baja en inviemo y a una más elevada en verano, sin eomprometer el ni- 
vel de comodidad* 


© ® ® 


s, =0.2 

T t - K00 K 

e 3 = 0.7 
r, = 500 K 

«3*0.1 

9,3 . 

FIGURA 13-32 



Esquema para el ejemplo 13-11. 


tiEMPLO ì3 ì í Blindajes eontra la radiación 

Se coloca una hoja delgada de alumìnio con una emìsividad de Q,ì en ambos 
lados, entre dos placas paralelas muy grandes que se mantienen a las tempera- 
turas uniformes f - 800 K y T 2 = 500 K y tienen las emisívídades = 0,2 y 
e 2 = 0.7, respectivamente, comose muestra en Ja fígura 13-32. Determine ta 
razón neta de ía transferencia de calor por radiacíón entre las dos placas, por 
unìdad de área superficial de las mismas y compare ei resultado con el corres- 
pondìente si no existiera et blìndaje. 

SQLUCtÙM Se coloca una hoja delgada de aluminio entre dos placas paralelas 
grandes mantenidas a temperaturas uniformes. Se deben determinar las ra- 
zones netas de 1a transferencia de calor por radiación entre ias dos placas, con 
y sin e! blìndaje, 

Suposjcióf? Las superfides son opacas, dífusas y grises* 

Anàtisis En el ejemplo 13-7 se determinó que la velocidad neta de la transfe- 
rencia de calor por radiación entre estas dos placas, sin el blindaje, era de 
3 625 W/m 2 , A partir de la ecuación 13-43 se determina que la transferencia 
de caíor en presencia de un blindaje es 
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12. un bliralaje 


<3.2. 


Lm blindaje 


<t(Tí - V) 


A ( S |’ + 5 ~ 1 ) + (^ + * h ~ *) 

(5.67 X I0" 8 W/ro 2 • K 4 )[(800 K) 4 - (500 K) 4 j 

(02 + ò ?7 “ l ) + (oT + ÓT “ ! ) 

= 806 \V/m 2 


Discusión Note que ìa razón de transferencia de calor por radiación se reduce 
a alrededor de la cuarta parte de la que fue, como resuìtado de la colocación de 
un biindaje contra la radiación entre las dos piacas paralelas. 


EJEMPLO 13-12 Efecto de la radiación sobre las mediciones 
de temperatura 

Un termómetro que se usa para medir la temperatura dei aire caliente que flu- 
ye en un ducto cuyas paredes se mantienen a T„- 400 K muestra una lectura 
de r tem , = 650 K (figura 13-33). Suponiendo que la emisividad de la unión del 
termopar es e = 0.6 y el coeficiente de transferencia de calor por convección 
es h = 80 W/m 2 • “C, determine la temperatura rea! del aire. 

SOLUCIÓN Se mide la temperatura del aire en un ducto. Se debe determínar 
la temperatura real del aire, tomando en cuenta el efecto de la radiación. 
Suposición Las superficies son opacas, difusas y grises. 

Análisis Las paredes del ducto se encuentran a una temperatura considerable- 
mente más baja que la del aire en su interior y, por consiguìente, esperamos 
que el termopar muestre una lectura más baja que la temperatura real del aire 
como resultado del efecto de la radiación. Basándose en la ecuación 13-46 se 
determina que la temperatura real del aire es 

- T*) 

*f * temi + ^ 

„ 0.6 X (5.67 X I0' 8 W/m 2 • K 4 )[(650 K) 4 - (400 K) 4 ] 

= (65 ° K) + -80 W/m 2 • °C-"- 

= 7!5 K 

Note que en este caso el efecto de la radiación causa una diferencia de 65°C (o 
65 K, puesto que °C = K para las diferencias de temperatura) en ia lectura de 
la temperatura. 



FIGURA 13-33 

Esquema para el ejemplo 13-12. 


13-6 ■ INTERCAMBIO DE RADIACIÓN CON GASES 
EMISORES Y ABSORBENTES 

Hasta ahora se ha considerado la transfereneia de calor por radiación entre su- 
perficies separadas por un medio que no emíte, absorbe o dispersa la radia- 
ción; un medìo no participante que es por completo transparente a la radiación 
térmica* Un vacío satisface esta condición a la perfección y el aire a tempera- 
turas y presíones comunes se aproxima mucho. Los gases que constan de mo- 
léculas monoatómicas, como el Àr y el He, y de moléculas biatómicas 
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simétricas, como el N 2 y el 0 2? son bastante transparentes a la radiación, ex- 
cepto a temperaturas extremadainente elevadas en las cuaìes ocurre la ioniza- 
ción. Por lo tanto, el aire atmosférico se puede considerar como un rnedio no 
participante en los cálcuios relativos a ia radiación. 

Los gases eon molécuìas asìmétricas, como ei H 2 0, C0 2 , CO, S0 2 v !os hi- 
droearburos H rí C ni , puede ser que pariicipen en el proceso de radiación por ab- 
sorción, a temperaturas moderadas y por absorción y emisión a temperaturas 
eìevadas como las que se encuentran en las cámaras de combustióm Por lo 
tanto, el aire o cualquier otro medío que contenga ese tipo de gases con molé- 
cuías asimétricas en concentraciones sufícíenles debe tratarse como un medio 
p£irticipante en los cálculos relativos a la radiación. Por ejemplo, los gases de 
la combustión en un horno o una cámara de combustiòn contienen camidades 
suficientes de H.O y C0 2 y, por consiguiente, debe tomarse en consideración 
la emisión y la absorción de los gases en los homos. 

La presencia de un rnedio participame complica de manera considerable el 
análisis relativo a la nidiación por varias razones: 

* Un medio participante emite y absorbe radiación en todo su volumen* Es 
decir, la radiación gaseosa es un fenómeno volumétńco y, por tanto, de- 
pende del tamaho y de la forma del cuerpo. Éste es el caso incluso si la 
temperatura es unifonne en todo el medio* 

‘ Los gases emiten y absorben radiación en varias bandas angostas de lon- 
gitudes de onda. Esto contrasta con los sólidos, los cuales emiten y absor- 
ben radiación sobre todo el espectro. Por lo tanto, la hipótesis de ser gris 
no siempre puede ser apropiada para un gas, incluso cuando las superíi- 
cies circundantes sean grises* 

4 Las características de cmisión y absofción de los constituyentes de una 
rnezda de gases también dependen de la temperatura, presión y composi- 
ción de esa mezcla. Por lo tanto, la presencia de otros gases participantes 
afecta las caracterfsticas de radiación de un gas en particular. 

La propagación de la radiación a través de un medio se puede complicar to- 
davía más por la presencia de aerosotes, como el polvo, las piulfcuias de hie- 
lo, las gotitas de líquido y las partículas de hollín (caibón no quemado) que 
dispersan la radiación. La dispersión se refiere al cambio de dirección de la 
radiación debido a la reflexiòn, refracción y djfracción. La dispersión causada 
por las propias molccuias de gas se conoce como dispersión de Rayleigh y tie- 
ne un efecto despreciable sobre la transferencia de calor. La transferencia por 
radiaciòn en medios dispersantes se considera en libros avanzados como ios 
de Modest (1993) y de Siegel y Howeil (1992). 

Los medios partícipantes tambíén pueden ser líquidos o sóiidos semiu-ans- 
parentes, como el agua, el vidrìo y los plásticos. Para mantener los aspectos 
complejos en un nivel manejable, limítemos nuestra consideración a los gases 
que emiteii y absorben radiación. En partícular consideremos la emisión y ab- 
sorción de radiación sólo por e! H 2 Q y el C0 2í dado que son los gases particí- 
pantes que se encuentran con mayor frecuencia en la práctica (los productos 
de la combustión en los honios y las cáinaras de combustión eti los que se 
queman hídrocarburos contienen ios dos gases en concentraciones elevadas) y 
bastan para demostrar los principios básicos qtie intervienen. 

Propìedatíes relativas a la radiación 
de un medio participante 

Considere un medio participante de espesor L + Sobre el medìo íncide un haz 
de radiacìón espectral de intensidad / A el cual es atenuado conforme se pro- 
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paga debido a la absorción. La disminución en la intensidad de la radiación a 
medida que pasa a través de una capa de espesor dx es proporcional a la pro- 
pia intensidad y al espesor dx. Esto se conoce como ley de Bcer y se expresa 
como (figura 13-34) 

- • -• - - 

dh(x) = ~ Kj K {x)dx (13-47) 


en donde la constante de proporcionalidad k a es el coeficiente de absorción 
espectral del medio y cuya unidad es m _l (a partir del requisito de homoge- 
neidad dimensionai). Esto es precisamente como el monto del interés ganado 
por una cuenta bancaria durante un intervalo de tiempo. siendo proporcional a 
la cantidad de dinero en la cuenta y al intervalo de tiempo, siendo la tasa de 
interés la constante de proporcionalidad. 

Separando las variables e integrando desde x = 0 hasta x = L da 

= e~*‘ L ( 13 - 48 ) 

4.0 



FIQURA 13-34 

Atenuación de un haz de radiación 
mientras pasa a través de un nìedio 
absorbente de espesor L 


en donde henios supueslo que la absortivídad del medio es ìndependieiue 
de Jt. Note que la intensidad de la radiación decae en forma exponenciai según 
la ley de Beer. 

La (ransmisividad espectrai de un medio se puede detìnir como la razón 
entre la intensidad de la radiación que sale deì medio y la que entra en éste; es 
decir. 


t a = (13-49) 

4.o 

Note que r A = 1 cuando no se absorbe radiación y, como consecuencia, su in- 
tensidad permanece constante. También la transmisividad espectral de un me- 
dio representa la fracción de la radiación transmitida por ese medio a cierta 
longitud de onda. 

La radiación que pasa a través de un medio no dispersante (y, por consi- 
guiente, no reflector) es absorbida o transmitida, Por lo tanto, a A + r A = 1 T y 
la absortividad cspectral de un medio de espesor L es 

= 1 -T*= I - I r** (13-50) 

Con base en ia ley de Kirchoff, 1a emisividad espectral del medio es 

= I (13-51) 

Note que la absortividad, transmisividad y emisividad espectrales de un me- 
dio son cantidades adimensionales, con valores menores o ìgixales a 1. En ge- 
neral, el coeficiente de absorción espectral de un medio (y, por tanto, e A , a K y 
t a ) varía con la longitud de onda, la temperatura, la presión y la composición. 

Para un medio ópńcamente grueso (un medio con un valor grande de k a L), 
la ecuación 33-51 da e A ** a Á ^ L Por ejemplo, para k x L = 5, s A = a A = 
0.993. Por lo tanto, un medio ópticamente grueso emite como un cuerpo ne- 
gro a una longitud de onda dada. Como resultado, un medio absorbente-emi- 
sor ópticamente gineso con dispersión no significativa a una temperatura dada 
7^ se puede concebir como una “superftcie negra' a T r ya que absorberá casi 
toda )a radiación que pase a través de él y emitirá la máxìma radiación que 
pueda ser emitída por una soperficie a la eual es E bÁ (T g ). 


http://gratislibrospdf.com/ 








746 

TRANSFERENCIA DE CALOR Y MASA 


FIGURA 13-35 

Àbsortividad espectral del C0 2 a 830 K 
y 10 atm para una longitud de 
trayectoria de 38.8 cm. 

(Tamada de Siege! v Howell, 1992 J 


Emisividad y absortividad de gases 
y mezclas de ellos 

En la figura 13-35 se da la absortividad espectral del C0 2 en función de la lon- 
gitud de onda. Las diversos picos y valles en la figura, junto con las disconti- 
nuidades, muestran con claridad la naturaleza de las bandas de absorción y las 
fuertes características de no gris, La forma y ancho de las bandas de absorción 
varían con la temperatura y fa presión, pero la magnitud de la absortividad 
también varía con el espesor de la capa de gas. Por lo tanto, los valores de la 
absortividad sin espesor y presión especificados no tienen significado. 

Para tener una gran exactitud debe considerarse la naturaleza de no gris de 
las propiedades en los cálculos relativos a la radiación. Esto se puede realizar 
usando un modelo de bandas y, de este modo, realizando los cálculos para ca- 
da banda de absorción. Sin embargo, se pueden obtener resultados satisfacto- 
rios suponiendo que el gas es gris y usando una absortividad y una emisividad 
totales efectivas determìnadas por algún proceso en el que se establezca un 
promedio. Hottel (1954) presentó por primera vez diagramas para las emisivi- 
dades totaìes de gases y se han usado con amplitud en los cálculos referentes 
a ìa radiacìón, con exactitud razonable, En feeha más reciente Edwards y Ma- 
tavosian (1984) han desarrollado dìagramas y procedimientos de cálculo alter- 
nativos para las emisividades. Por su sencillez, en este texto presentamos el 
enfoque de HotteL 

Incluso con la hipótesis de ser gris, la emisividad y absortividad totales de 
un gas dependen de la configtiración geométrica de su masa, así como de la 
temperatura, presión y composición, Los gases que participan en el intercam- 
bío de radiación, como el C0 2 y el H 2 0 ? típicamente coexisten con gases no 
participantes, como el N 2 y el 0 2 , y por consíguiente suelen darse los datos de 
las propiedades reiativas a la radìación para una mezcla en lugar de para el gas 
puro. La emisividad y la absortividad de un componeníe gaseoso en una mez- 
cla dependen principalmente de su densidad, la cual es función de la tempera- 
tura y de la presión parcial de ese gas. 

En la figura 13-36 íz se tiene la gráfica de la emisividad del vapor de H 2 0 en 
una mezcla de gases no participantes, para una presión total de P = 1 atm, co- 
mo función de la temperatura T g del gas para un rango de valores de P kl ,L, en 
donde P w es la presión parcial del vapor de agua y L es la distancia media re- 
corrida por el haz de radiación. La emisividad a una presión total P distinta a 


À de designaeìòn de la banda, jLtm 


13 4.3 
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FIGURA 13-36 

Emisividades de los gases H 2 0 y C0 2 en nna mezcla de gases no particìpantes a una presión total 
de 1 atm 5 para una longitud media del haz de Ĺ (1 m ► atm = 3.28 ft * atm). 

(Tomado de Hottel, 1954.) 
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b) CO a 


FIGURA 13-37 

Factores de corrección para las emisividades de ios gases H 2 0 y C0 2 a presiones diferentes de 1 atm, 
para usarse en las relaciones s w = C w s Wt , atm y s c ~ C^s ^, aíni (1 m ■ atm = 3.28 ft * atm). 

(Tomado de Hottei, 1954.) 
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I atm se determina al multiplicar el valor de la emisividad a 1 atui por un fac- 
tor de correcdón por Ja presión C w obtenido a partir de la figura 1 3-37 íí pa- 
ra el vapor de agua; es decir 


w t | Hitn (13-52) 

Note que C K , = 1 para P = 1 atm y, por tanto (P w -+- P)l2 ^ 0,5 (se usa una 
coneentración inuy baja de vapor de agua en la preparación del diagrama de 
emisividad de la figura 13-3 6a y, por tanlo, P w es muy baja), En las figuras 
13-36è y 13-376, se presentan valores de la emisividad de manera semejante 
para una niezcla de C0 2 y gases no participantes. 

Àhora la pregunta que viene a la menie es qué sucederá si los gases C0 2 y 
H 2 0 existen juntos en una mezcla con gases no partícipantes. Se puede deter- 
minar la emisividad de cada gas participante, como se explicó con anterio- 
ridad, usando su presión parcial pero no es posíble calcular la emisividad 
efectiva de la mezda sumando sencillamente las emisividades de cada uno de 
ìos gases (aun cuando éste sería el caso si los diferentes gases emitieran a lon- 
gitudes de onda diferentes). En lugar de ello T se debe determinar a partir de 

= e r - 4 - s w ~ àe 

| 'f C >tJ £ 1t i T | ^| T)i àe (13-53) 

en donde àz es el factor de corrección de la emisividad, el cual toma en 
euenta el traslape de las bandas de emisión. En la figura 13-38 se tiene la grá- 
fica de àe para una mezcla que contiene tamo C0 2 como H 2 0 gaseosos. 

La emisividad de un gas también depende de la longitud media que un haz 
de radíación emitida recorre cn el gas antes de alcanzar una superficíe límite 
y, de este modo, de la forma y el tamano de la inasa gaseosa que inlerviene. 
Durante sus experimentos en la década de 1930 Hottel y sus colaboradores 
consíderaron la emisión de radiacìón desde una masa hemisférica de gas ha- 
cia un pequeno elemento de superficie ubieado en el centro de la base del he- 
misferio. Es evidente que resulta conveniente extender los datos de la 
emisividad de los que se informó hacia masas de gases de otras configuracio- 



FIGURA 13-38 

Corrección às de la emisividad para usarse eti e g = e w + e c — àe cuando están presentes tanto el C0 2 como el vapor de H 2 Q en 
una mezcla de gases 0 m ■ atm = 3.28 ft ■ atm), 

(Ibmaefo dt HotteL 1954.) 
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nes geométrícas y esto se lieva a cabo mediante ìa introducción del concepto 
de longUud media dei haz U la cual represema al radìo de un hemisferio 
equivalente. En la tabla 13-4 se da una lista de longiiudes medías del haz pa- 
ra varias coní'iguraciones geométricas del gas. En la ìiteratura [como Hottel 
(1954) y Siegel y Howell (1992)], se encuentran listas más extensas. Las emi- 
sividades asociadas con estas confíguraciones geométricas se pueden determi’ 
nar mediante las figuras 13-36 a 13-38 utilizando la longitud media apropiada 
del haz. 

Siguiendo un procedimiento recomendado por Hottel, la absortividad de un 
gas que contiene los gases C0 2 y H 2 0 ? para la radiaeión emitìda por una fuen- 
te a la temperatura se puede determinar de manera semejante a partir de 

otg — a c + a w — Aa ( 13 - 54 ) 

en donde A a = Ae y se determina con base en la figura 13-38 a la temperatu- 
ra T x de la fuente. Las absortividades del C0 2 y el H 2 0 se pueden deíerminar 
a partir de los diagramas de emisividad (figuras 13-36 y 13-37) como 

C0 2 : a ( , - C c X (T g / Tj im X e t .(j; P t . LT, ÍT g ) (13-55) 

y 

H 2 0: a w - C w X (T s / T,}*** 5 X e K .( T* P w LT t ÍT K ) 0 3-56) 

La notación indica que las emisividades deben evaluarse usando T s en lugar de 
T g (en K o en R), PlTJT g en lugai' de y ,P ÌV LT/T g en lugar de P W L. Note 
que la absortivídad del gas depende de la temperatura de la fuente T s así como 
de la temperatura deì gas, T g . Asimismo, a = s cuando 7^ = T g , como era de 
esperarse. Los factores de corrección C c y C w se evaluan usando PJL y P W L , 
como en los cálculos de la emisividad. 


TABLA 13-4 

Longitnd media del Uaz L para varias formas del volurnen de gas_ 

Confìguración geométnea det volumen de gas_ L 

Hemìsferio de radio R irradiando hacia el centro de su base R 

Esfera de diámetro D irradiando hacia su superfície 0.650 

Cilindro circular infiníto de diámetro D irradiando hacia ia superficie 
curva 0.95D 

Cilindro cìrcular semiinfinito de dìámetro D ìrradiando hacìa su base 0.65D 

Cìtindro circuiar semiínfíníto de diàmetro D irradiando hacia el centro 
de su base 0.90D 

Cilindro semicircuiar infínito de radío R irradíando hacía el centro 
de su base 1.26 R 

Cilindro circular de altura igual ai diámetro D írradiando hacia toda 
la superficie 0.60D 

Cilìndro eìrcuiar de altura iguat al diámetro D irradiando hacia 
el centro de su base 0.71 D 

Losa infinita de espesor D irradìando hacia cualquiera de los dos 
planos que !a íimitan 1.80D 

Cubo de longítud L por lado irradiando hacia cualquiera de las caras 0.661 

Forma arbitraria de volumen l^y área superficíal A s irradtando hacìa 
ia superfície 3.6 VIA S 
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H = 5m 



FÌGURA 13-39 

Esquema para el ejemplo 13-13. 


Cuando se conoce la emisividad total de un gas e s a la temperatura T g , se 
pucde expresar el poder de emisión de ese gas (radiación emitida por ei gas 
por unidad de área superfíciai) como E e = s g <jT g . Entonces ia razón a la que 
se emite la energta de radiación por un gas hacia una superfície límite de área 
A queda 


Qg.t — s g A,crT* (13-57) 

Si la superficie lfmite es negra a la temperatura T s , emitirá radiación hacia 
el gas a razón de A s aT s 4 sin que refleje nada y el gas ia absorberá a razón de 
a g A s aT s , en donde a s es la absortividad de ese gas. Entonces la razón neta 
de la transferencia de calor por radiación entre el gas y una superficie negra 
que lo rodea queda: 

Recìnto ttegm: Q w = A/r{e g T* - a g T*) ( 13 - 58 ) 

Si la superficie no es negra ei análisis se vuelve más complicado debido a la 
radiación reflejada por ella. Pero para las superficies que son casi negras, con 
una emisividad s, > 0.7, Hottel (1954) recomienda esta modificacióu: 

~ ~ì &iKia.ntgra — ^ A ,<T{E s 7 * CC^T') (13-59) 

Las emisividades de ias superficies de las paredes de los hornos y de las cá- 
maras de combustión típicamente son mayores a 0.7 y, por consiguiente, la 
relación que se acaba de dar resulta muy conveniente para los cálculos preli- 
minares de la transferencia de calor por radiación. 


EJEMPLO J3-13 Emisivìdad efectiva de ios gases 
de combustión 

Un horno cilíndrico cuya altura y diámetro son de 5 m contiene gases de com- c 
bustión a 1200 K a una presión total de 2 atm. Mediante análisis volumétrico « 
se determina que la composición de los gases de combustión es 80% de N 2 , * 
8% de H 2 0, 7% de 0 2 y 5% de C0 2 . Determine ia emisivídad efectiva de los ga- * 
ses de combustión (figura 13-39). 

SOLUCIÓN Se dan la temperatura, presión y composición de una mezcla de a 
gases, Debe determinarse la emìsividad de la mezcla. 

Suposiciones 1 Todos los gases de la mezcla son ideales* 2 La emisividad que 
se determine es un promedío de la radiación emítìda hacia todas las superfìcìes 
del recinto cílíndrico, 

Anáiisis El análisis volumétrico de una mezcla de gasès permìte determinar 
las fracciones molares y t de los componentes f las cuales son equivalentes a las 
fracciones de presión para una mezcla de gases ídeales. Por lo tanto, las presio- 
nes parciales del C0 2 y el H 2 0 son 

P c = Vco,^ = 0.05(2 atm) = 0.10 atm 
P w — }%qP = 0.08(2 atm) = 0.16 atm 

La longitud medìa del haz para im cilindro de diámetro y altura iguales, para la 
radiación emìtída hacta todas las superficies P es p según la tabia 13-4 t 

L = 0.60D = 0.60(5 m) = 3 m 
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Entonces, 


P C L = (0.10 atm)(3 m) = 0.30 m • atm = 0.98 ft • atm 
P w L = (0.16 atm)(3 m) = 0.48 m • atm = 1.57 ft • atm 

Las emisividades de C0 2 y H 2 0 correspondientes a estos valores, a la tempera- 
tura de los gases de T g = 1200 K y a 1 atm son, tomándolos de la figura 
13-36, 


®c, i atm 0.16 y e u% i atm 0.23 

Estos son los valores base de las emisividades a 1 atm y es necesario corregir- 
los para la presión total de 2 atm. Dado que ( P w + P )!2 = (0.16 + 2)12 = 1.08 
atm, los factores de corrección son, tomándolos de la figura 13-37, 

C c = 1.1 y C w =1.4 

Tanto el C0 2 como el H 2 0 están presentes en la misma mezcla y es necesario 
corregir por el traslape de las bandas de emisión. El factor de corrección de la 
emisividad a T = T g = 1 200 K es, de acuerdo con la figura 13-38, 


P C L + P W L = 0.98 + 1.57 = 2.55 ' 

_ 0-16 _n,,r 

P w + P c 0.16 + 0.10 


Ae = 0.048 


Entonces la emisividad efectiva de los gases de combustión queda 

s g = C c s c , atm + C w s w j atm - Ae = 1.1 X 0.16 + 1.4 X 0.23 - 0.048 = 0.45 

Discusión La anterior es la emisividad promedio para la radiación emitida ha- 
cia todas las superficies del recinto cìlíndrico. Para la radiación emitida hacia 
el centro de la base la longitud media del haz es 0.71D, en lugar de 0.60 D, y el 
valor de la emisividad sería diferente. 


EJEMPLO 13-14 Transferencia de calor por radiación 
en un horno cilíndrico 

Vuelva a considerar el horno cilíndrico discutido en el ejemplo 13-13. Para una 
temperatura de las paredes de 600 K determine la absortividad de los gases de 
combustión y la razón de la transferencia de calor por radiación de estos gases 
hacia las paredes del horno (figura 13-40). 

SOLUCIÓN Se dan las temperaturas de las superficies de las paredes y de los 
gases de combustión para un horno cilíndrico. Deben determinarse la absortivi- 
dad de la mezcla de gases y la razón de la transferencia de calor por radiación 
de estos gases hacia las paredes del horno. 

Suposiciones 1 Todos los gases de la mezcla son ideales. 2 Todas las superfi- 
cies interiores de las paredes del horno son negras. 3 La dispersión por el hollín 
y otras partículas es despreciable. 

Análisis En el ejemplo anterior se determinó que la emisividad promedio de 
los gases de combustión a la temperatura T g = 1200 K es s g = 0.45. Para una 


/y= 5 m 



Esquema para el ejemplo 13-14. 
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temperatura de ía fuente de T $ = 600 K, una vez más se determina la absorti- 
vidad del gas mediante los dìagramas de emisividad, como 

P C L Y = (0-10 atm)(3 m) = 0.15 m ♦ atm = 0.49 ft * atm 

P W L Y = (0.16 atm)(3 m) = 024 m * atm = 019 ft ' atni 

Con base en la figura 13-36 ías emisividades del C0 2 y el H 2 0 correspondíen- 
tes a estos valores, a una temperatura de T s - 600 K y 1 atm, son 

l atm — ^*11 y 1 aim — 0-25 


En el ejempto anterior se determinó que los factores de correccìón son C c = 1.1 
y C w - 1.4 y no cambian con la temperatura de las superficies, Entonces las 
absortividades del C0 2 y el H 2 0 quedan 


- r (IiT 5 - n i ./ 1200 K \ a65 n 1Q 

<x v CV|^ J| s c j atm (1 ^qq ^ J (0* 11) 0.19 

_ (Ttf* _ /1200K\ 0 45 _ 

j I I atm (1-4)^ ^QQ J (0.25) 0.4S 


Asimismo, àa = às t pero el factor de corrección de ta emìsivídad debe evaluar- 
se basándose en la ftgura 13-38 a T= í $ = 600 K, en lugar de T s = 1 200 K. 
En la figura no se tíene diagrama para 600 K, pero se pueden teer valores de àe 
a 400 K y 800 K, y se toma su promedio. A PJ{P W + P c ) = 0.615 y P C Ĺ + P W L 
= 2.55 se lee As = 0.027. Entonces la absortivìdad de los gases de combu$' 
ttón queda 

- of c + ct,, - Act - 0.19 + 0.48 - 0.027 = 0,64 


E! área superficial de la superfìcie ctlíndrica es 


wD 2 tt( 5 m) 2 

A s = t tDH + 2 = t r(5 m)(5 m) + 2 — = 118 m 2 

Entonces la razón neta de ta transferencia de calor por radiación de los gases 
de combustión hacìa las paredes del horno queda 

Ù neia = A s a(e g T* - U S T*) 

= (118 m 2 )(5.67 X 10’ 8 W/m 2 ■ K 4 )[0.45(l 200 K) 4 - 0.64(600 K) 4 ] 

= 5.69 X 10 4 W 

Discusión La razón de la transferencia de calor que acaba de determinarse es 
para el caso de que las superficies de las paredes sean negras. Si ias superficies 
no fueran negras pero su emisividad e s fuera mayor que 0.7, se puede determi- 
nar la razón de ta transferencia de calor muitiplicando la rapidez ya determina- 
da por (e s + l)/2. 
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Transferencia de calor desde el cuerpo humano 



El calor metabólico generado en el cuerpo se disipa hacia el medio a través 
de la piel y los pulmones, por convección y radiación, como calor sensible 
y por evaporación como calor latente (fígura 13-41). E1 calor latente repre- 
senta el calor de vaporización del agua a medida que se evapora en los pul- 
mones y sobre la piel, absorbiendo calor del cuerpo, y se libera también 
calor larente cuando la humedad se condensa sobre las superficies frías. E1 
calentamiento del aire inhalado representa transferencia de calor sensible 
en los pulmones y es proporcional al aumento de su temperatura. La razón 
total de la pérdida de calor del cuerpo se puede expresar como 


Movimiento 
del aire j 



(13 60) 


Piso 


Por lo tanto, la determinación de la transferencja de calor desde el cuerpo 

sólo por análisis es difícil. La ropa complìca todavía más la transferencía Mecanismos de pérdidade calor desde 

de ealor desde el cuerpo y por tanío debemos apoyarnos en datos experi- cuer P° h umano y naagnitud.es relativas 

mentales. En condiciones estacionarias la velocídad total de la transferen- para una P ersona m re P oso - 

cia de calor desde el cuerpo es igual a la razón de la generación de calor 

metabólico en eì propio cuerpo, la cual varía desde cerca de 100 W, para el 

trabajo ligero de oficina, hasta muy aproximadamente 1000 W durante el tra- 

bajo físico pesado* 

La pérdida de calor sensihle desde la piel depende de las temperaturas de 
esta ultima, del medio y de las superficies círcundantes, así como del rno- 
vimiento del aire. Por otra parte, la pérdida de calor latente depende de 
cuán húmeda esté la piel y también de la humedad relativa del medio. La 
ropa sirve como aislamiento y reduce la pérdida de caìor tanto de la forma 
sensìble eomo latente* Es obvío que la transferencìa de calor desde los pul- 
mones a través de la respiración depende de la frecuencia con la que se res- 
pira y del volumen pulmonar, asi como de los factores del rnedio que 
afectan la transferencia de calor desde la piel. 

EI calor sensible desde la piel cubierta de ropa se transfiere primero ha- 
cia esta última y de la ropa hacia el medio. Las pérdidas de calor por con- 
vección y radiación desde la superficie exterior de un cuerpo con ropa se 
puede expresar como 



(13-61) 


(13-62) 


en donde 


h com — coeficiente de transferencia de calor por convección, según se da en 
latabla 13-5 

/W - coeficiente de transferencia de calor por radiación, 4.7 W/m 2 ■ °C pa- 
ra condiciones típicas en el interior; se supone que la emísividad es 
0.95, lo cual es típico 

— área de la superficie exterìor de una persona vestida 
^ropa ~ temperatura promedio de piel cxpuesta y de la ropa 
“ temperatura del aire ambiente 
^alrcd — temperatura promedio de las superfieies circundantes 


* Esta sección se puede pasar por alto sin pérdìda de continuídad. 
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TABLA 13-5 

Coeficientes de transferencia de 


calor por convección para un cuerpo 
con ropa p a 1 atm (l^en m/s) 
{compilado de varias fuentes) 

Actívìdad 

h * 

W/m 2 • °C 

Sentado en aire en 
movimiento a 

0 < V< 0.2 m/s 

3.1 

0.2 < V< 4 m/s 

8.3 V 0 - 6 

Caminando en aire 
tranquilo a 

0.5 < V< 2 m/s 

8.6 V 0 - 53 

Caminando sobre una 
caminadora en aire 
tranquìlo a 

0.5 < V< 2 m/s 

6.5K 039 

De pie en aire en 
movimiento a 

0 < y < 0.15 m/s 

4.0 

0.15 < V < 1.5 m/s 

14 81/0 69 

*A presiones diferentes de 1 atm r multiplí- 

quese por P° 55 T en donde Pse da en atm. 



f/} Convección y radiación separadas 



b) Conveccitìn y radìacíón conibìnadas 

FIGURA 13-42 

Las pérdidas de calor por convección y 
por radiación del cuerpo se pueden 
combinar en un solo término, definiendo 
una temperatura operativa equivalente. 


En la tabla 13-5 se dan los coeficientes de transferencia de calor por con- 
vección a la presión de 1 atm. Los coeficientes de convección a presiones 
P diferentes de 1 atm se obtìenen al multipUcar los valores a la presión at- 
mosféríca por P 0 55 , en donde P se da en atmósferas, Asimismo, se recono- 
ce que las temperaturas de las diferentes superficies que rodean a una 
persona es probabìe que sean diferentes, y T alred representa la temperatura 
media para la radiación, la cual es la temperatura de un rednto ìsotérmi- 
co imaginario en el cual el intercambio de calor por radiación con el cuer- 
po humano es igual al intercambio de calor por radiación con el recinto 
real. Dado que la mayor parte de la ropa y de los materiales de construcción 
son en esencìa negros, se puede determinar la temperatura media para la 
radiacìón de un recinto que consta de N superficies a temperaturas diferen- 
tes a partir de 

L alred — ^persona-l + ^pei^ona-2 T 2 + “ * + ^persona-V (1-3-63) 

en donde T t es la temperatura de la superficie i y es el factorde vi- 

sión entre la persona y la superficie 

La pérdìda total de caior sensible también se puede expresar de manera 
conveniente combínando las pérdidas de calor por eonveeción y por radia- 
ción, como 

fíconv-f-mtl — ^cprttbinado ^rupu í f TTùpa L^pcrativa) (W> ^ 13 ' 641 

(^ímqv + ^nidMfijpa í fropjj (13-65) 

en donde la temperatura operativa r operatjVEt es eì promedio de las tempe- 
raturas medias para la radiación y ambiente ponderadas por sus respectivos 
eoefícientes de transferencia de calor por convección y radiación, y se ex- 
presa como (figura 13-42) 


^conv LiTnbrenLc 


+ h™{ T, 


rad 1 iilrcd ^ ‘ jimbÍLTitc 


+ T, 


ulrciJ 


openipya 


. -F /? 


rad 


(13’66J 


Note que la temperatura operatìva será el promedio aritmético de las tem- 
peraturas ambiente y de las superfícies circundantes cuando los coeficien- 
tes de transferencia de calor por convección y por radiaeión sean iguales 
entre sí. Otro índíce ambiental usado en el análisis de la comodidad térmi- 
ca es la temperatura efecíiva, en la cual se combinan los efectos de la 
temperamra y de la humedad* Dos medtos ambientes con la misma tempe- 
ratura efectiva producen la misma respuesta íérmica en las personas, aun 
cuando se eneuentren a temperaturas y humedades diferentes. 

La transferencia de calor a través de la ropa se puede expresar como 


Q CtldV - 


Aropù ( fpicl Lfupu) 

R, 


rupEi 


(13-67) 


en donde R Tim es la resistencia térmica unitaria de la ropa en m 2 * °C/W, 
la cual comprende los efectos eombinados de la conducción, la conveccíón 
y la radiación entre la píel y la superfície exterior dc la ropa. La resistencia 
térmica de la ropa sueìe expresarse en la unidad clo, en donde ì clo — 
0.155 m 2 - °C/W — 0.880 ft 2 ■ °F ■ h/Btu. La resistencia térmica de los pan- 
talones, las camisas de manga larga, los suéteres de manga larga y las ca- 
misetas de manga corta es de 1.0 clo, o sea 0.155 m 2 ■ °C/W. La ropa de 
verano, como los pantalones ligeros y las camisas de manga corla, tiene un 
valor de aislamiento de 0.5 clo, en tanto que la de inviemOj como los pan- 
talones gruesos, las camísas de manga larga y un suéíer o chaqueta, tìene 
un valor de aislamiento de 0.9 clo. 
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Entonces la pérdida total de calor sensible se puede expresar en términos 
de la temperatura de la piel, en lugar de la inconveniente temperatura de la 
ropa, como (figura 13-43) 

± (^piel fópcraiìva) 

Qc «n* + ^ —-p— Í13-68) 


En tin estado de comodìdad térmica se observa que la temperatura prome- 
dio de la piel del cuerpo es de 33°C (9L5°F). No se experimenta incomo- 
didad cuando ia temperatura de la piel fluctúa ±1.5°C (2.5°F). Éste es el 
caso ya sea que el cuerpo esté con ropa o desnudo. 

La pérdida de calor latente o evaporativo desde la piel es proporcional 
a la díferencia entre la presión del vapor de agua en la piel y la del aire am- 
biente, así como de la humectacíón de la piel, lo cual es una medida de la 
cantidad de humedad sobre ésta, Se debe a los efectos combinados de 
la evaporación del sudor y de la dífnsìón del agua a través de la piel, y se 
puede expresar como 




* vapor 


03-69) 


en donde 

m v&por = razón de la evaporacián desde el ciierpo. kg/s 

hfe — entalpía de vaporización del agua = 2430 kJ/kg a 30°C 

La pérdida de calor por evaporación es máxima cuando la piel está comple- 
tamente mojada. Àsimismo, la ropa ofrece resistencia a la evaporación y la 
velocidad de ia evaporación en los cuerpos con ropa depende de la permea- 
bilidad de esta última. La razón máxima de ìa evaporación en un hombre 
promedio es de alrededor de 1 L/h (0.3 g/s), lo cual representa un límite su- 
perior de 730 W para la razón del enfriamiento evaporativo. Una persona 
puede perder tanto como 2 kg de agua por hora durante una sesión de ejer- 
cicios en un día caluroso, pero cualquier exceso de sudor resbala por la su- 
perficie de la piel sin evaporarse (figura 13-44). 

Durante la respìración el aire inhalado entra en las condiciones ambien- 
te y el aire exhalado sale casi saturado a una temperatura cercana a la de las 
profundidades del cuerpo (figura 13-45). Por lo tanto, el cuerpo pierde ca- 
lor sensible por convección y latente por evaporación desde los pulmones, 
esto se puede expresar como 


Gconv, ptilmonjes ^aire, pulmoncs aire(f exhalado fambiente) (13-70) 

Glaiiine. puimonts — *^vaptìiv pulmoncs ^fg ~ puitmmcs ( w cxhalado ^ ; ambiiMue)^/g (13-71) 


en donde 

^aírc.puimones = razón de la admisión de aire hacia los pulmones, kg/s 
^ 7 ?,airt “ calor específico del aìre, 1.0 kJ/kg * °C 
Texhaiado ” temperatura del aíre exhalado 

w — relación de humedad (masa de humedad por unìdad de masa de ai- 
re seco) 



Red simplifìcada de resistencias 
térmicas para la transferencia de calor 
desde una persona vestida. 



mdx — 0.3 g/s 


Glatenie, más; ^laXCTUe. mdx a 3CPC 
= (0.3 g/s)(2430 kj/kg) 
= 730 W 


FIGURA 13-44 


Una persona promedío puede perder 
calor por evaporación a razón de hasta 


730 W. 
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Àìre ambiente Aìre eshulado 



Parte del ealor metabólico generado en 
el cuerpo se rechaza hacia el aire desde 
los pulmones, durante la respiración. 


La razón de la admisión de aire a los pulmones es directamente proporeio- 
nal al índice metabólieo Q mcv La razón de la pérdida total de calor desde 
los pulmones a través de la respiración se puede expresar de manera aproxi- 
mada como 

+• iátoùlif.pulrnofieis — 0.0014^^ (34 ^arnbiente) 4 0.01730^ (5 + S7 / ií t , ajjnbicnu) 

(13-72) 

en donde mìbìcnti es la presión de vapor del aire ambiente en kPa* 

La traccìón de caior sensíble varfa desde cerca de 40%, en el easo de tra- 
bajo pesado, hasta alrcdedor de 70%, durante el trabajo Iigero. E1 resto de 
la energía se rechaza del cuerpo por transpiración en la forma de calor la- 
tente. 


EJEMPL0 13*15 Efecto de la ropa sobre la comodidad térmica 

Está bien establecìdo que una persona con ropa o desnuda se sìente cómoda 
cuando la temperatura de la piel es de alrededor de 33°C. Considere un hom- 
bre promedío que está usantío ropa de verano cuya resistencia térmica es de 
0,6 clo. Et hombre se siente muy cómodo mientras se encuentra de pie en un 
cuarto mantenìdo a 22°C donde ei movimìento del aire es desprecíable y ia 
temperatura de la superfìcie ínteríor es más o menos la mrsma que !a del aire. 
Si este hombre estuviera de pìe desnudo en dicho cuarto, determine la tempe- 
ratura a la cual debe mantenerse la habitadón para que el hombre se sienta tér- 
mícamente cómodo. 



FIGURA 13-46 

Esquema para el ejemplo 13-15. 


S0LUCIÓN Un hombre que está usando ropa de verano se siente cómodo en 
un cuarto a 22 D C, Debe determinarse la temperatura a 1a que este hombre se 
sentírá térmicamente cómodo cuando esté desnudo. 

Suposiciones 1 Existen condiciones estacíonarias. 2 La pérdida de calor laten- 
te desde 3a persona sigue síendo la misma. 3 Los coeficientes de transferencsa 
de calor siguen sìendo íos mismos. 

Anáfisis El cuerpo píerde caior en las formas sensible y latente, y la primera 
consta de transferencia de calor por conveccìón y radiación. A velocìdades bajas 
del aire P de acuerdo con la tabla 13-5, el coefìciente de transferencìa de calor 
por convección para un hombre de pie es de 4.0 W/m 2 ■ °C. El coeficiente de 
transferencia de caíor por radíación en fas condíciones típicas en ìnteriores es de 
4.7 W/m 2 ■ °C. Por lo tanto, el coeficiente de transferencía de calor en la super- 
ficie para una persona de pie P para la convección y radiación combinadas, es 

^combìnado = 4 or,v + h ni = 4.0 + 4.7 = 8.7 W/m 2 - °C 


Se dice que la resistencia térmica de la ropa es 

R nm = 0.6 clo = 0.6 X 0,155 nr ■ °C/W = 0,093 m 2 * C CAV 


Dado que el área superfìcial de un hombre promedio es de 1.8 m 2 , se determi- 
na que la pérdida de calor sensìble desde esta persona cuando está con ropa es 
(figura 13-46) 


Q sen.viblc, c 


^.?(7p ie ] ” T, 


sinihiente^ 


(1.8 m 2 ){33 - 22)°C 


R, 


rup4i 


^combinado 


0.093 m 2 °C/W + 


1 


8.7 W/rrr ■ °C 


- 95-2 W 


Desde e! punto de vìsta de la transferencia de ca1or P quìtarse ta ropa equivale a 
elìminar el aisiamiento de ésta o hacer R íQm = 0. En este caso la transferencia 
de calor se puede expresar como 
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Q ■sen iìbJe. 


^ s (^piel ^iiin Nente) ( ] . 8 111 2 ) ( 3 3 — T am ^ ntc ) °C 


desnudn 


1 


1 


^coinhinado 


8.7 W/m 2 


Para mantener la comodEdad térmlca después de quitarse la ropa, la tempera- 
tura de la píel de la persona y la razón de 1a transferencia de calor desde ella 
deben seguìr síendo ías mlsmas, Entonces, ígualando a 95.2 W la ecuadón que 
acabamos de cfar, se obtiene 


^ = 26.rC 

Por lo tanto, se necesita elevar la temperatura del aire de 22 hasta 26.9*C pa- 
ra garantizar que !a persona se sentirá cómoda en el euarto después de quitar- 
se la ropa (fígura 13-47). 

Discusión Note que en la solución antes dada se supone que el efecto de la ro- 
pa sobre el calor latente es despreciable. También, por sencillez, supustmos 
que el área superficiaf de la persona vestida y desnuda era la mìsma y estos dos 
efectos deben de contraponerse entre sí. 



La ropa sirve como aislamiento y es 
necesario elevar la temperatura dd 
cuarto cuando una persona está desnuda 
para mantener el mismo nìvd de 
comodidad. 


RESUMEN 


La transferencia de caior por radiación entre superficies de- 
pende de la orientación de éstas, una con respecto a las otras. 
En un análisis de !a radiación, este efecto se toma en cuenta por 
medio de! parámetro geométrico conocido como factor de 
visìón. El factor de visión de una superficie ì hacia una super- 
fìcie j es denotado como F, o como y se definc como la 
fracción de la radíación que saliendo de la superficie i choca 
contra la stiperficie j en forma direcla. Los factores de visión 
entre superficies diferenciales y finitas se expresan como 


do ella misnia, debe ser igual a la unidad. Esto se eonoce como 
la regla de la suma para un recinto cerrado. La regía de super- 
posicìón se expresa diciendo que el factor de vísión desde una 
superfìcie / hacìa una superficie j es igual a La suma de los fac- 
tores de visión de la superfìcie / hacia ìas paites de ìa de j. La 
rcgla dc simetría se expresa diciendo que si las superficies j y k 
son simctricas con respecto a la superficie / entonces F, ^j — 

La razón de la transferencia de calor ncta por radiación entre 
dos superficies negras se determina a partir de 


dF t 


Q ilAt íM : cos 0] COS 0 2 


tlA j tìAj 


tÌA f -* A : 


■1 


ÙéA y 

COS (?) COS 01 


dA, 


dA-í 


F \1 ~ ^A x ^fA t : 


TTf 

Q An-iA? 1 


1-1, 


COS 01 COS &1 


-dA,dA ? 


en donde r es la distancia entre dA { y dA 2 . y y $ 2 son los án- 
gulos cntre lus perpendìculares a las superficies y la recta que 
une dA { con dA 2 * 

EI factor de visión F t ^ t representa la fracción de la radiación 
que sale de la superficie ì y que choca directamente contra ella 
misma; F, — 0 para las superficies planas o convexas y 
Fj^ t =£ 0 para las superfìcies cóncavas. Para los factores de vì~ 
sion. ìa regla de reciprocidad se expresa como 

AF . — A F . 

1 I — 1 J -4 I 


(W) 

La transferencia de calor neta por radiacidn desde cualquier 
superficie i de un recinto cerrado negro se determina sumando 
las transferencías de calor netas por radiacidn desde esa super- 
ficie i hacia cada una de las superficies del recinto: 

N N 

Q, = S Qi^J = 2 A ' F ^j <r(T? - V) (W) 

j = I j = I 


La encrgía total de radiación que sale de una superficie por 
unidad de tiempo y por unidad de área se llama radiosidad y se 
denota por J. La razón neta de la tTánsfercncia de calor por ra- 
diación desde una superficie / de área superficial Aj se expresa 
corno 


à = 


£« - j, 


R, 


en donde 


La suma de los factores de visíón de la superficie i de un recin- 
to cerrado hacia todas las superficies de este último, incluyen- 


«i= 


1 - e, 

Ai B, 
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es la resistencia de la supeìficie a 1a radiación. La razón neta de 
la transferencia de calor por radiación de la superficie i hacia la 
j se puede expresar como 


Se puede tomar en cuenta de manera apropiada el efecto de 
la radiación en las mediciones de temperatura por medio de la 
relación 


_ j, - Jj 




T f = T urm + 


e, C m, o-(.T,ì rm - Ti) 


(K) 


en donde 


es la resistencia del espacìo a la radiación. E1 método de redes 
se aplica a los problemas relativos a la radiación en recintos ce- 
rrados, trazando una resistencia superlìcial asociada con cada 
superficie de un recinto y uniéndolas con resistencias del espa- 
cio. A continuación el problema se resuelve tratándolo como un 
problema de resistencias eléctricas, en donde la transferencia de 
calor por radiación reemplaza a la corriente y la radiosidad al 
potencial. E1 método directo se basa en las dos ecuaciones si- 
guientes: 


Superficies arn ntzón 
nchi específicu de 
tnmsfrmicia Uc culor (J, 


ùt =**2 f i^j< - Jj) 




donde 7}es la temperatura real del fluido, T ìt:rm es el valor de la 
temperatura medido por el termómetro y T w es la temperatura de 
las paredes circundantes, todas en K. 

Los gases con moléculas asimétricas, como el H 2 0, C0 2 , CO, 
S0 2 y los hidrocarburos H ;J C W , participan en el proceso de ra- 
diación, por absorción o emisión. La transmisividad , la absorti - 
vidad y la emisividad espectrales de un medio se expresan 
como 


t k — e K * L , c* À = 1 — r A = 1 — e~ K * L , y 

e* = = 1 - e' KlL 


en donde k á es el coeficiente de absorción espectral del medio. 

En la Figura 13-36 se dan las emisividades del H 2 0 y el C0 2 , 
para una presión total de P = 1 atm. Las emisividades a otras 
presiones se determinan a partir de 

e w I aim y e c C,£ Ci 1 aim 


Supcrfu ies con te/n- 
peraium T, espectfica 


<rT t 4 = *F 


1 — 


N 

V 

1 


Tj _ fJf 


en donde C w y C ( son los factores de corrección de la presión. 
Para mezclas de gases que contienen tanto H : 0 como C0 2 , la 
emisividad se determina a partir de 


E1 primero y el segundo grupos de ecuaciones dan N ecuaciones 
algebraicas lineales para la determinación de las N radiosidades 
desconocidas, para un recinto de N superfícies. Una vez que se 
dispone de las radiosidades 7,, / 2 ,..., i lV , es posible determinar 
las temperaturas superficiales y las razones de transferencia de 
calor, a partir de las ecuaciones que se acaban de mostrar. 

La razón neta de la transferencia por radiación entre dos su- 
perficies griscs, difusas y opacas cualesquiera que forman un 
recinto cerrado se expresa por 


E g e, + e M , Ae C,e, t j atm 4- C u e M% j atm Ae 

en donde Ae cs el factor de corrección de la emisividad , con el 
que se toma en cuenta cl traslape de las bandas de emisión. De 
manera semejante. las absortividades de los gases para la radia- 
ción emitida por una fuente a la temperatura T s se determinan a 
partir de 

ag = a c 4- o: u , — A a 


cr(T j 4 - Tí) 


A, e, A, Fy 2 A 2 c 2 

La transferencia de calor por radiación entre dos supeificies se 
puede reducir mucho si, entre éstas, se introducen láminas del- 
gadas de alta reflectividad (baja emisividad) de material, llama- 
das blindajes contra la radiación. La transferencia de calor por 
radiación entre dos placas paialelas grandes separadas por N 
blindajes contra la radiación es 


en donde Ao: = Ae a la temperatura T s de la fuente y 

C0 2 : a, = C, X (T g /T s )^ X e ,(7 p P C LT S /T g ) 

H 2 0: a w = C M X (T g /Tf M X e w (T s , P„LT S /T g ) 

La razón de la transferencia de calor por radiación entre un gas 
y una superficie circundante es 


012 . 


AaiTf ~ TÌ) 


Vblimlajcs 


f—+ —- jj + ... + f— + — - ij 

\ e I e 2 ) \ e N.\ e N2 ) 


Recinto negro cerrado: (2 nela = A.cr(B g T* - a g T?) 

Recinto grìs cerrado, £ + j 

con e, > 0.7: Q MU1 . gri5 = '’ 2 AMSgT* - a g T s 4 ) 
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PRQBLEMAS* 


Et factor de visión 

13 -1C i Q ué represen ta eì factor de v Ì s i ón ? £ Cu án do el factor 
de visióri de una superfìcie hacia sí misma no es cero? 

13-2C ^Cómo puede el lector determinar el factor de visìón 
Fj 2 cuando se dispone del factor de visión y de las áreas su- 
perfíciales? 

13-3C ^Cuáies son la regla de la suma y la regla de superpo- 
sición para los factores de visión? 

13-4C ^Cuál es el método de las cuerdas cruzadas? ^Para 
cuáles clases de configuraciones geomélricas es aplicable el 
método de las cuerdas cruzadas? 


13-6 Considere un recinto cerrado que consta de cinco super- 
ficies. t,Cuántos factores de visión intervíenen en esta configu- 
ración geométrica? ^Cuántos de estos factores se pueden 
determinar por la apiicación de las reglas de rectprocidad y de 
la suma? 

13-7 Considere un recinto cerrado que consta de 12 superficies. 
^Cuántos factores de visión ìntervienen en esta configuración 
geométrica? ^Cuántos de estos factores se pueden determinar 
por la aplicación de las reglas de reciprocidad y de la suma? 

Respuestas: 144, 78 

13-8 Determine los factores de visión F ]3 y F 23 entre las su- 
perficies rectangulares que se muestran en la figura P13-8, 


13-5 Considere un recinto cerrado que consta de seis superfí- 
cies. ^Cuántos factores de visión íntervíenen en esta contìgura- 
ción geométrica? ^Cuántos de estos factores se pueden 
determinar por la aplicación de las reglas de reciprocidad y de 
la suma? 


*Los problemas designados por una li CT son preguntas de concepto 
y se alìenta a los estudiantes a darles respuesta a todos. Los desig- 
nados por una 'T T están en unidades inglesas y los usuarios del S! 
pueden ignorarlos. Los problemas con un icono de EES-CD, se 
resuelven usando et EES y las soluciones completas, junto con es- 
tudìos paramétricos, que se incluyen en e] CD que acompafia a este 
texto. Los probtemas con un iconode computadora-EES, son 
de naturaleza detallada y se pretende que se resuelvan con una 
computadora, de preferencia usando el software de EES que acom- 
pana a este texto. 


3 m 



FIGURA P13-8 


13-9 Considere un recinto cerrado cilíndrico cuya altura es el 
doble del diámetro de su base, Determine el factor de visión de 
la superficie lateral de este recinto cilíndrico hacia su superfi- 
cie base. 
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13-ÍO Considerc un horno hemisférico con una base circular 
planade diámetro D. Determine el factor de visión del domo de 
este horno hacia su base. Respu&ste: 0,5 

(3-11 Determine los factores de visión F n y F 2 \ para los duc- 
tos muy largos que se nmestran en la figura P13-1 ì, sin usar ta- 
blas ni dìagramas de los factores de visión. Desprecie los 
efectos de los extremos. 




FIGURA P13-16 


J3-17 Dos cilindros paralelos infmitamente largos de diáme- 
tro D están ubicados de manera que existe una distancia j entre 
ellos. Determine el factor de vísìón F ì2 entre estos dos cilindros, 

13-18 Tres cilindros paralelos infinitamente largos de diáme- 
tro D están ubicados dc manera que existe una distancia s entre 
ellos. Determine el factor de visión enlre el cilindro de en me- 
dio y los alrededores. 


13-12 Detemiíne los factores de vísión de ías ranuras muy lar- 
gas que se muestran en la Figura P13-12 hacia los alrededores, 
sin usar tablas ni diagramas de los factores de visión. Desprecie 
los efectos de los extremos + 


h—£>—H \—íí 



13 13 Determine los factores de visíon de la base de un cubo 
hacia cada una de los otras cinco superflcìes. 

13-14 Considcre un recinto cerrado cdnico de altura h y diá- 
mciro D dc ia base. Determine ei factor de visión de la supertl- 
cie lateial cónica hacia un agujero de diámetro d localízado en 
el centro de la base. 



FIGURAP13-14 


13-15 Dctermine los cuatro factores de visíón asociados con 
un vecinto cemido formado por dos cilindros concéntricos muy 
largos de mdìos r 3 y r 2 . Desprecic los efectos de los extremos. 

13-16 Determine el factor de vision F i2 entrc ías superficies 
rectangulares que se muesiran en la figura P13-16. 



Transferencia de calor por radiación 
entre superficies 

13-19C í,Por qué es más o menos fácil el análisis relativo a la 
radiacidn de los recintos cerrados que constan de superficies ne- 
gras? En este caso T ^córno se expresa la razón de ìa transferen- 
cia dc calor por radiación? 

13-20C ^En qué dificre la radiosidad de una supcrficie con 
respecto a la energía emitida? ^Para qué clases de superficies 
estas dos cantìdadcs son idéntieas ? 

13-21C ^Qué son las resistencias a la radiación de las super- 
ficies y del espacio? ^Cótno se expresan? ^Para qué clases de 
superficies la resistencia a ia radiación de ellas es cero? 

13-221? i f Cuáles son los dos métodos usados cn cl análisis de 
la radiación? £,Cuál es la difereneia entre cstos dos métodos? 

13-23 C t,Qué es una superfìcíe reirradiante? ^Qué simplifíca- 
ciones ofrece una superíicie de este tipo en el análisis relativo a 
la radiación? 

13-24 Se manticne una esfera sólida de 1 m de diámetro y a 
500 K en un recinto eon forma de triángulo equiìátero, al vacío 
y grande, cuyos lados tienen 2 m de largo. La emisivìdad de la 
esfera es 0.45 y la temperatura del recinto es de 380 K. Si den- 
tro de la esfera se genera calor en forma uniforme a razón de 
3 100 W. determine a) el factor de visión deì recinto a la esfera 
y b) la emisividad del recinto + 
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2 m 

FIQURA P13-24 


13-25 Este problema trata de la iransferencia de calor por ra- 
diación, de esiado estacionarìo, entre una esfera (r, = 30 cm) y 
un disco circular (r 2 — 120 cm), los cuales están separados por 
una distancia de centro a cemro h — 60 cm + Cuando la normal 
al ceniro dd disco pasa por el centro de la esfera, el factor de 
visióíi para la radiación es expresado por 



Las temperaturas superficiales de la esfera y del disco son 
ó00°C y 200 D C, respectivamente, y sus ermsividades son 0.9 y 
0.5, también respectivamente. 

a ) Calcular los faciores de visión F ]2 y 

b) Caleular la razón neta de intercambio de calor por ra- 
diación entre la esfera y el disco. 

c) Para los radios y temperaturas dados para la esfcra y ei 
disco. las tres modificaciones posibles siguientes podrían 
aumentar la razón neta de intercambio de calor por ra- 
diación; pintarcada una de las supertlcies para alterar sus 
emtsividades. ajustar la distancia entre ellas y propor- 
cionar un recinto (refractarío). Calcular la razón neta de 
intercambío de calor por radiactón entre los dos cuerpos 
si se seleccionan los mejores valores para cadanna de las 
modifícacíones antes mencionadas. 


13-271 Vuelva a considerar el problema 13-261. Me- 

isa diante el software EES (o cnalquier otro seme- 
jante) T investigue e! efecto de la emisividad de ìa superfjcie base 
sobre las razones netas de la transferencia de calor por radíacìón 
entre las supcrllcies basc y laterales. entre las superficies base y 
superior y hacia la superficie base. Suponga que la emisìvidad 
varía de 0.1 hasta 0.9. Trace las gráficas de las razones de la 
transferencia dc calor como función de la emisividad y discuta 
los resuhados. 


13-28 Dos placas paralelas muy grandes se mantienen a las 
temperaturas unitbrmes de T\ = 600 K y T 2 = 400 K, y tienen 
las emisividades = 0.5 y = 0.9* respectivamente. Determí- 
ne la razón ncta de la transferencia de cafor por radiación entre 
las dos superficies por unidad de área de las placas. 


13-29 Vuelva a considerar el problema 13-28. Median- 

te el software EES (o cualquter otro semejante), 
investigue los efectos de la temperatura y de la emisivìdad de la 
placa caJìente sobre la razón neta de la transferencia de calor 
por radiación entre las placas, Supongaque la temperatura varía 
de 500 K hasta I 000 K, y la emisividad de 0.1 hasta 0.9, Trace 
gráficas de la razón neta de la transferencia de calor por radia- 
ción como función de la temperatura y de la emisivìdad, y dis- 
cuta los resultados. 


13-30 Un homo tíene forma cilmdrìca con R - H — 2 m. To- 
das las superfícies del homo, la base t la superiory la lateral, son 
negras y se mantienen a las temperaturas uniformes de 500, 700 
y 1 400 K n respectívamente. Determine la razón neta de la trans- 
íerencia de calor por radiación hacia la supeificíe superior o 
desde ésta durante la operación estacíonaria. 



FIQURA P13-30 



13-261 Considere un horno cúbico de 10 ft X 10 ft X 10 ft cu- 
yas superficies superior y laterales se aproximan mucho a su- 
perficies ncgras y cuya superfìcie base tiene una emisividad 
e = 0.7. Las superficies base, superior y laterales del homo se 
mantiencn a temperaturas uniformes de 800 R 5 1 600 R y 2400 
R, respectivamente. Detennine la razón neta de la transferencia 
de calor por radìacìón entrc a) las superficies base y laterales y 
b) las superficies base y superior. Ásimismo, determìne la razón 
neta de la iransferencia de calor por radiación hacia la superfi- 
cie base. 


13-31 Considere un horno hemisférico de diámetro D = 5 m 
con una base plana. E1 domo del horno es negro y la base tiene 
una emisividad de 0.7. La base y el domo del horna se mantie- 
nen a las temperaturas unìformes de 400 y 1 000 K. rcspectiva- 
mente. Determine ía razón neta de la transferencia de cafor por 
radiación del domo hacia ìa superfìcie base durante la operación 
estacionarìa. ftèspuesta: 759 kW 



FIGURAP13-31 


13-32 Dos cílindros concéntricos muy largos de diámetros 
D t — 0.35 in y D 2 = 0.5 m se mantienen a las temperaturas uní- 
formes de T\ = 950 K y T 2 = 500 K, y tienen las eniisìvidades 
e | — 1 y e 2 = 0,55, respectivamente. Determine la razón neta de 
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la transferencia de calor por radiación entre los dos cílíndros por 
unídad de tongìtud de ìos mismos. 

1 3 33 Este expcrimento se conduce con ei fin de deterxninar la 
cinisividad de cíerto materiai. Una bami cilíndriea laiga de diá- 
metro D\ — 0.01 m se recubre con este nuevo material y se co- 
loca en un lnrgo rccinto ccrrado cilíndrico en cl que se ha hecho 
el vaeío y que tiene un díámetro D 2 = 0J m y emisividad e 2 ~ 
0.95, el cual se enfría desdc el exterior y sc mantiene a una tem- 
peratura de 200 K en lodo momento. La varilla se calienta ha- 
ciendo pasar por ella una corriente elécirica. Cuando se 
alcanzan las condiciones estacionarias de operación se observa 
que la varílla disipa potencia eiéctriea a razón de 8 W por cada 
uuidad de longitud y su temperatura superficial es de 500 R, 
Con base en estas medieiones determine la emìsividad del recu~ 
brìmiento de la varilla. 

13-34) Un horno tiene una forma semcjante a la de un largo 
ducto semiciiíndrico de diámetro D = 15 ft. La base y el domo 
del homo tienen emisivídades de 0.5 y 0.9 y se niantíenen a las 
tempcraturas unìformes de 550 y I 800 FL respectivamente. De- 
termínc la razon neta de la transferencia de caìor por radìación 
del domo liacia la supcrficie base por unidad de longitud duran- 
tc la operación estacionaria. 



FÍGURA P13-341 

13 35 Dos discos paralelos de diámetro D = 0.6 m y con una 
separación L = 0.4 m entre sf están ubicados uno directamente 
arriha del otro. Los dos discos son negros y se mantienen a una 
tempcratura dc 450 K. Los lados posteriores de los discos están 
aislados y se puede eonsiderar que eí mcdio en el que se en- 
cuentran es el de un cuerpo negro aL = 300 K. Dctemiine la 
razón ncta de ta transferencia de calor por radiadón de los dis- 
cos hacia el medio. Respuesta: 7S1 W 

5 3-36 Un homo tiene una forma semejame a la de un iargo 
ducto cuya sección transversal es un tiìángulo equilátero, en 
donde el ancho de cada lado es de 2 m, Se alimenta calor desde 
la superficie base, cuya emisìvidad es e t = 0 + 8, a razón de 800 
W/m : . en tanto que las superfícies laterales, cuyas emisividades 
son de 0 j 5, se mantienen a 500 K. Despreciando ios efectos de 
los extremos, detemiine ia temperatura de la superficíe bafíe. 
^Puede tratar el lector esta configuración geométrica como un 
recinto cerrado de dos superficies? 

13-37 Vuelva a considerar el problema 13-36. Median- 

te el software EES (p cualquier otro semejante), 
ìnvestigue los efectos de la velocidad de la transferencia de ea- 
lor en la supcrficie base y de la tcmperatura de las superfìcìes 
laterales sobre la temperatma de esa superficie base. Suponga 
que la vclocidad dc la transferencia de calor varía de 500 W/m 2 
hasta 1 000 W/rrf y la fcemperatura de 300 K hasta 700 K. Trace 
gráficas de la tcmperatura de la superficie base como función de 


la razón de la transferencia de calor y de ìa temperatura de las 
supcrficìes laterales, y discuta los rcsukados. 

13-3H Considere un horno cúbico de 4 m X 4 m X 4 ra cuyos 
piso y techo son negros yeuyassuperficies laterales son reirra- 
diantes. E1 piso y el techo del homo se mantienen a las tempe- 
raturas de 550 K y 1 100 K, respectivamente. Detcrmine la 
razón neta de la transferencia de calor por radiación cntrc eí pi- 
so y el techo del horno, 

! 3 39 Dos esferas concéntricas de diámetros Dj — 0.3 m 
y D 2 — 0.4 m se mantienen a las temperaturas uniformes de 
Tj — 7(X) K y T 2 = 500 K t y lienen las emísividades e ; = 0.5 
y e 2 “ 0.7* respectivamente. Determine la razón neta de la trans- 
ferencia de calor por radiación entre ias dos esferas. Ásimismo, 
determme el coeficiente de transferencia de cdor por convec- 
ción en la superficie exterior si tanto el medio como ias superfi- 
cies circundantes se encuentran a 30^(2. Suponga que la emisi- 
vidad de ía superfìcie exterior es de 0.35. 

13-40 Un tanque esférico de diámeiro D = 2 m que está Ileno 
con nitrógeno tíquido a 100 K se manliene en un recinto cerra- 
do cúbico en el que se ha hecho el vacio cuyos lados tienen 3 m 
dc largo. Las emisìvidades dcl tanque esférico y del recìnto ce- 
rrado son — 0.5 y “ 0.8, respectivamente. Si se mide que 
la lemperaíura del recinto ciibìco es de 240 K, determìne la 
razón neta de la transferencia de calor por radiación hacia el ni- 
t rógeno Ifquido. RespuesU . 228 W 



13-41 Repita el problema 13-40 reemplazando el recinto cú- 
bico por uno esférico cuyo diámetro sea de 3 m. 

13 12 Vuelva a consìderar el problema 13-40. Mediante 

el software EES (o cualquier otro scmejante), in- 
vestigue los efectos de la longitud del lado y de la emisividad dei 
recinto cerrado eúbico, y de la emisividad del mnque csfcrico so- 
bre la razón neta de ia transferencia de calor por radiación. Su- 
ponga que la longitud del lado varfa de 2.5 m hasta 5.0 m y las 
dos emisividades de 0.1 hasta 0.9. Trace gráficas de la razón ne- 
ta de la transferencia de calor por radiación como función de la 
longjtud del lado y de las emisividades, y discuta los resuliados. 

13*43 Considere una parrilla circular euyo diámetro es de 
0.3 m. Su fondo está cubierto con trozos de carbón mineral ca- 
lientes a 950 K, en tanto que la malia de alambre de la parte su- 
perior de ía misma está cubierta con bisteces inicìalmente a 
5°C. La distancìa entre los trozos de carbón y la came es de 0,20 
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cm, Tratando tanto Ios bisteces como el carbdn como cuerpos 
negros, determine la razón inicial de la transferencia de calor por 
radíacidn del segundo hacia los prímeros. Asimismo, determine 
la razón inidal de transferencia de ca]or por radiación hacia los 
trozos de carne si ía abertura lateral de la parrílla se cubre con 
hoja de aluminio, la cuaí se puede considerar como una superfi- 
cie reirradiante. Respaestas ; 928 W, 2085 W 



Bisteces 


FIGURA P13-43 


Trozos 
de carbún 


0.20 m 

L 


13-441 Un cuarto de 19 ft de alto con un área dc la base de 
12 ft X 12 ft se debe caldear por medio de calentadores de resis- 
tencia eléctrica colocados en el techo, ei cuai se maniienc a una 
lemperatura uniforme de 90°F en todo momento, E1 pìso del 
cuaito cstá a 65°F y liene una emisividad de 0,8, Las superFtcies 
laterales están bien aisladas. Tratando el techo como un cuerpo 
negro* determìne la razón de la pérdida de caior desde el cuarto 
a través del piso. 

13-45 Constdere dos superficies rectangulares perpendicula- 
res entie sí con una arista corniin, la cual tíene L6 m de largo. 
La superFicie horízontal tiene 0.8 m de ancho y la verlical 1.2 m 
de alto. La superFicie horìzontal tiene una emisividad de 0.75 y 
se mantiene a 400 K. La superficie verticai es negra y se man- 
ticne a 550 K. Los lados posteriores dc las superficies se en- 
cuentran aislados. Las superììcies círcundantes están a 290 K y 
se puede considerar que lienen una emísìvidad de 0 + 85. Deter- 
mine la razón neta de las transferencias de calor por radíación 
entre las dos supcrlicies y entie la superficie horizontal y los al- 
rededores. 


T 2 = 550 K 

e 2 — l W- 1,6 m (3) 


Lt = L2 m 


© 


T 3 = 290 K 
e 3 = 0,85 


L, = 0.8 nr 




T { = 400 K 
=0J5 


FÌGIIRA P13-45 


13-46 Dos ciiindros paralcios largos de 20 cm de diámetro es- 
tán colocados con una separacìón de 30 em entre sf Los 
dos son negros y se mantienen a las temperaturas de 425 K y 
275 K, respectivamente. Los alrededores se pueden consíderar 
como un euerpo negro a 300 K, Paia una sección de 1 m de lar- 
go de los cilindros, determine las razones de la transferencia de 


ealor por radiación entre los eilindros y entre el cílindro caíien- 
te y ìos alrededores. 



K 


FIGURA P13-46 


13*47 Considere un ducto semìcilíndrico largo de diámetro de 
L0 m. Se alimenta calor desde la superfícìe base, la cual es ne- 
gra, a razón de 1 200 W/m : , en tanto que ta superficíe lateral, 
con una emisividad de 0.4, se mantiene a 650 K. Desprecíando 
los efecíos de los extremos, determíne la temperatura de la su- 
pcrficie base. 

13-48 Considere un recinio cerrado hemisférico de 20 cm de 
diámetro, EI domo se mantiene a 600 K y desde él se alimenta 
calor a razón de 50 W. en tanto que ìa superfícìe base, con una 
emisividad de 0.55, se mantiene a 400 K. Determine la emisìvi- 
dad dcì domo. 

Blindajes contra la radiación y el efecto 
de la radiación 

13-49C iQué es un blindaje contra la radiacìón? ^Por qué se 
usa? 

13-50C iQué es efecto de la radiación? ^Cómo intluye sobre 
las mcdìcíones de temperatura? 

13-51 ( Dé ejemplos de efectos de la radiación que afecten la 
comodidad humana, 

13*52 Considere una persona cuya área superììcial expuesta 
es de L9 mL su emisividad es de 0,85 y su temperatura superfi- 
cial es de 30°C. Detennine la razdn de la pérdida de ealorde esa 
persona por radiación en un cuarto grande cuyas paredes están 
a una temperatura de ct) 300 K y b) 280 K, 

13-53 Se coloca una delgada hoja dc aluminìo, con una emi- 
sividad de 0.15 por ambos lados, entre dos piacas píiralelas muy 
grandes, las cuales se mantienen a las tempcraturas unifonnes 
de T\ = 900 K y T 2 = 650 K y tienen Ìas emisivìdades = 0.5 
y e 2 = 0,.8, respectìvamente. Detcnnine Ìa razón neta de la trans- 
ferencia de calor por radiación entre las dos piacas, por unidad 
de área supeifìcial de las mismas y compare el resultado con el 
que se tendría si no existiera el blindaje. 
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13-54 Vuelva a considcrareí problema 13-53. Median- 

te el soflware EES (o cualquier otro semejante), 
trace la gráfica dc la razón neta de la transierencia de calor por 
radiación erure las dos placas como ftmción dc la emisividad de 
la hoja de aluminio, cuando esa emisividad varía de 0.05 hasta 
(125, y discuta los resultados. 

13-55 Dos placas paralelas muy grandes se mantienen a las 
temperutm as tmiformes de 7, = 1 000 K y T 2 = B00 K y tienen 
las emisividades £\ = e 2 = 0.5, respectivamente. Se desea redu- 
cir la razón neìa de ía transferencia de calor por radiación entre 
las dos placas hasta la quima parte coJocando entre ellas delga- 
das hojas de alummio. con una enrisivídad de 0.1 por ambos la- 
dos. Determíne el número de hojas que es necesario introducin 

! 3-56 Sc colocan cinco hojas delgadas idénticas dc ahiminio, 
con una emisìvidad de 0. i por ambos lados, entre dos placas pa- 
ralelas muy grandes* las cuales se maniienen a las tempcraturas 
unildmoes de T\ — 800 K y T 2 = 450 K y tienen las emisivida- 
des £] = s z = 0.1, respectivamente. Determine la razón neta de 
la transferencia de cator por radiación entre las dos placas, por 
unidad de área superficial de las mismas y compare el resultado 
con el que se letidría si no existiera el blìndaje. 

13-5? rggj Vudva a considerai'el problema 13-56. Medìan- 
laB te el software EES (o eualquier otro semejante), 
investiguc los efectos del numero dc hojas de aluminio y de las 
emisividades de las placas sobre la razón neta dc la transferen- 
cia de caìor por radiación entre estas dos úitimas. Suponga que 
el numero dc hojas varía de l hasta 10 y las emisividades de las 
placas de 0.! hasta 0,0. Trace gráficas de Ja razón neta de la trans- 
ferencia de calor por radiación como función del número de ho- 
jas y de las emísividades de las placas, y dìscuta los resultados. 

13-58! Dos discos paralelos de diámetro D = 3 ft y con una 
separación Ĺ = 2 ft entre sí están ubicados uno directamente 
anàba del olro. Los dìscos están separados por un blindaje con- 
tra la radiación cuva emisividad es 0.15. Los dos discos son ne- 
gros y se mantienen a las temperaturas de 1 200 R y 700 R, 
respectivamente. Se puede considerar que el medio en el que 
esos discos se encuentran es un euerpo negro a 540 R. Determi- 
ne la razón neta dc la transferencia de calor por radiación a tra- 
vés dei blindajc en condíciones cstacìonanas. 

Respuesta; 866 Btu/h 



FIGURAP13 581 


13*59 Un blindaje contra la radiación que íiene la mìsma emi- 
sividad e, por ambos lados se coloca entre dos placas paraldas 
grandes, ías cuales se mantienen a las teraperaturas uniformes 


de 7j = 650 K y T 2 — 400 K y tienen las emisividades e, =0.6 
y e z = 0,9, respectívamente, Determine la emisivídad del blin- 
daje contra la radiación si la transferencia de calor por radiación 
entre las placas se debe reducír al 15% del que se tendría si no 
existiera el bìindaje. 


13«60 raw Vuelva a considerar el problema 13-59. Median- 
te el softwaj e EES (o cualquier otro semejante), 
investigue el electo dd porcentaje de reduccińn en la razón ne- 
ta de la transferencia de calor por radiación cntre ías placas so- 
bre la emisividad de los blindajes contra la radiación. Suponga 
que cl porcentaje de reduccidn varía de 40 hasta 95%. Trace la 
gráfica de la emisividad contra el porcentaje dc reducción en 
la transferencia de calor y discuta íos resultados. 


13-61 Dos cilindros coaxiales de diámetros Dj = 0,10 m y 
D 2 — 0.30 m y que tienen las emisividades Ej = 0.7 y e 2 = 0.4 
se mantienen a las temperaturas uniformes de T, = 750 K y 
T 2 = 50í) K, nespectivamenie, Àhora, enlTc los dos ciiindros se 
coloca un blindaje coaxial contra la radiación de diámetro 
D 3 = 0.20 m y que tiene la emisivìdad e 3 = 0.2. Determine la 
razón neta de la transferencia de calor por radìación entre los dos 
cìlìndros por ttnidad de longitud de los misrnos y compare el re- 
sultado con el que se tendría si no existiera el blindaje. 


13-62 PM| Vuelva a considerar el problema 1 3-6 L Median- 
BkSI te el software EES (o cualquier otro semejante), 
investigue los efectos deì diámetro dcl ciìindro exterior y de la 
emisividad del blindaje comra la radìación sobre la razón neta 
de la transferenciade calor por radiación emre los dos cìlindros. 
Suponga que el cliámetro varfa de 0,25 m hasta 0.50 m y la emi- 
sivídad de 0.05 hasta 035. Trace gxdficas de la transfereucía de 
calor por radiación como función dd diámetro y de la emisivi- 
dad, y discuta los resultados. 


ÌirtercambfQ tíe ratiiaciórj con gases absorbentes 
y emisores 

13-63C ^En qué se diferenda la transferencia de calor por ra- 
diación a través de un medio paríicipante de la que se da a tra- 
vés de un medio no participante? 

13-64C Defina transmisividad espectral ác un medio de espe- 
sor L en términos de a ) las imensidades espectrales y b) el coe- 
ficiente de absorción espeetraL 

13-6 5C Defina emisi vìdad espeetml de un medìo de espesor L 
en términos del coeficíente de absorción espectral. 

13-66C (i En qué difiere la distribucìón de la longitud de onda 
de la radiacìón emitìda por nn gas con respecto a la de una su- 
perfìcie a !a misma temperatura? 

13-67 Considere un.a muestra equimolar de gases C0 2 y 0 2 a 
800 K y a una presión total de 0.5 atm, Para una longitud de la 
trayectoria de L2 m, determine la emisividad del gas. 

13-68 Un horoo cúbico cuya longitud deì lado es de 6 m con- 
liene gases de combustión a 1 000 K y a una presión total de 
1 atm. La composicitìn de esos gases es 75% dc N 2t 9% 
de H-.0, 6% de 0 2 y 10% de C0 2 . Determine la emisividad 
efectiva de esos gases de combustión. 

13-69 Un recipiente cilíndrico cuyo altura y diámetro son de 
8 m está ileno con una mezda de gases C0 2 y N 2 a 600 K y 
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l atm. La presíón parcial del C0 2 en la mezda es de 0,15 atm, 
Si las paredes son negras y están a una temperatura de 450 K* 
determmc la velocidad dc la transferencìa de calor por radiación 
entre el gas y las paredes del recipiente. 

13*70 Repita el probìema 13-69 reemplazando d C0 3 por el 
H 2 0 en estado gaseoso, 

13-71 Un fiorno esférico de 3 m de diámetro contìene una 
mezcla dc gases CO : y N 2 a l 200 K y I atm. La fracción molar 
del C0 2 en la mezcla es de 0.15. Si la pared del bomo es negra 
y su lemperatura sc mandene a 600 K, determine la razón neta 
de ía transferencia de calor por radiación entre la mezcla de ga- 
ses y la pared del honio. 

i 3*72 Una cámara de combustión dc tlujo pasante eonsta de 
tubos largos de 15 cm de dìámetro sumcrgtdos en agua. Se coti- 
duce aire comprìmido al tubo y se rocfa combustihle hacia ese 
aire. Los gases de la combustión consUm de 70% dc N 2 , 9% 
dc H 2 0, 15% de 0 : y 6% de C0 2 , y se mantienen a 1 atm y 
l 500 K. Lns superficies de los tubos son casi negras, con una 
emisividad de 0.9, Sí los tubos deben mantenerse a una tempe- 
ratura de 600 K, determine la razón de la transfereticia de calor 
de los gases de combustíón hacia la pared del tnbo, por radia- 
ción, por m de longítud de tubo. 

13-73 Repita el problemà 13-72 para una presión total de 3 atm. 

\ 3-74 En una píanta de cogeneración se usan gases de com- 
bustión a 1 atm y S00 K para precalentar agua, pasándolos por 
uibos de 6 m de largo y 10 cm de diámetro. La superficie intc- 
rior del I ubo es negm y làs presiones parciales del C0 2 y el H : 0 
en dichos gases de combustión son 0.12 atm y 0.18 atm, respec- 
tivamcnte. Si la ternperatura deì tubo es de 500 K, determine la 
razón de la transferencia de calor de ìos gases al tubo + 

i 3*75 Un gas a I 200 K y ) atm consta de 10% de CO,. 10% 
de H 2 0, 10% de 0 : y 70% de N 2 en vulumen. E1 gas fluye ernre 
dos placas paralelas negras y grandes mantenidas a 600 K. Sì 
estas placas tíenen una separación de 20 cm emre elias* determí- 
ne la razón de la transferencia de calor del gas a cada pìaca, por 
unidad de área superficìaL 

Tema éspecial: Transferencia de calor 
riescìe el ctierpo humana 

13-76C Considere una persona que está descansando o reali- 
zando trabajo ligero, ^Es juslo decir que muy aproximadamen- 
te la tcrcera parte del calor metabólico generado en el cuerpo se 
disipa hucia el medio por convección. ìa lercera paite por eva- 
poración y la tercera partc restante por radiación? 

I377C ^Qué es calor sensible? ^Cótno resulta afectada 
!a pérdída de calor sensible desde un cuerpo humano por 
a) Ìa lemperatura de la píel t b) la Eemperatura del medío y c} el 
movimìcnto del aire? 

13-781 *,Qué es calor latente? ^Como resulta afecmda la pér- 
dida de calor lateme desde el euerpo humano por ct) lo humedo 
de la piel y b) la humedad relativa del medio? ^Cómo está rela- 
cíonada la razón de evaporación del cuerpo con la razón de la 
pérdida de calor latente? 

13-791' ì'Cómo se expresa el efecio aisiante de la ropa? ^Có- 
mo afecta la ropa la pérdida de calor del cuerpo por conveccìón, 


radiación y evaporación? ,;Como afecta la ropa la ganancia de 
calor proveniente del Soi? 

13-80C Expliqne todos los diferentes mecanismos de transfe- 
rencia de calor dcl cuetqDO humano a) a través de la pid y b) a 
través de los pulmones. 

13-81C l Qu é e s tern perat u ra o perai i va? ^Com o est á re Ì ac i o- 
nada con las temperaturas medias ambiente y radiante? ^En qué 
dìfiere con respecto a ìa temperatura efectiva? 

13-82 E1 coeficiente de tmnsferencia de calor por convección 
para una persona con ropa mientràs está caminando en aire tran- 
quito a una velocidad de 0.5 a 2 m/s queda dado por h — 
8.6V r °' 5 -\ en donde V $e da en m/s y h en W/m- - °C Trace la 
gráfica del coefrcìente de convección contra la velocidad al ca~ 
miìiar y compare los coeficienies de convección en esc interva- 
lo con d coeficiente promedio de radiación de alrededor dc 
5 W/m 2 - Q C. 

13-83 Una persona con ropa o desnuda se siente cómoda 
cuando la temperatura de la pid es de alrededor de 33 e C. Con- 
sídere un bombre promedio que usa ropa dc verano cuya resís- 
tencia témiica es de 1.1 clo. E! hombj e se siente muy cómodo 
mienlras está de pie en un cuarto mantenido a 20 Q C Si él estu- 
viera parado dcsnudo en ese cuarto, determine la temperamra a 
ìa cual debe mantenerse estc ultimo para que el hombre se sien- 
la térmicamente cómodo. Suponga que la pérdida de eajor la- 
tente desde la persona sigue siendo la misma. 

Respuesta: 27.8 tì C 

13-841 Una persona promedio pj'odnce 0.50'lbm de humedad 
mientras se está bafiando con regadera y 0.12 lbm si se está ba- 
fiando en tìna. Consídere una familia de cuatro personas que se 
bahan una vez al día con regadera en un cuarto de bano quc no 
está ventilado. Tomando el calor de vaporización del agua como 
I 050 Btu/lbm, determine la contribución de esos bahos eon re- 
gadera a la carga de calor latente del acondictonador del aire en 
verano, por dfa. 

13-85 Un pollo promedio (1.82 kg o 4i) Ibm) dene un índìce 
metabálico basal de 5.47 W y un índiee metabólico promedio de 
10.2 W (3.7S W de calor sensible y 6.42 W de calor latente) du- 
rante la actividad normal. Sí se tienen 100 poílos en una sala dc 
cría, determine la razón de ìa generacíón total de ealor y lu 
razón de producción de humedad en esa sala. Tome el calor de 
vaporización del agua como 2430 kJ/kg, 

13-86 Considere un salón de clases grande eon 90 estudiantes, 
enun día caluroso dcl verano. Todas las ìuces con una potencla 
nominal de 2.0 kW se mantienen encendidas. E1 salón no tiene 
paredes extemas y t como consecuenda, la ganancia de calor a 
través de las paredes y el techo es despreciable. Se dispone de 
aire enfriado a 15 D C y la temperatura del aire de retomo no debc 
ser superior a 25 D C. La razón promedio de generación 
metabólíca de calor por una persona sentada o que realiza tra- 
bajo ligero es de II5 W (70 W de calor sensible y 45 W de caìor 
latenle). Deiermine el gasto de aire que se necestta suministrar 
al salón. Respuesta: 0,83 Kg/s 

13*87 Una persona se siente cómoda en su casa con ropa lige- 
ra cuando el lemiostato se encuentra ajustado a 22’C y la tem- 
peratura media de radiación (la temperaiura promedio de las 
superficies circundantes) también es de 22°C. Durante un día 
frío la temperatura media promedio de radiación cae hasta 
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18°C. ^Hasta qué nivel debe elevarse la temperatura del aire del 
ínterior para mantener el mismo nivel de comodidad con ìa mis- 
ma ropa? 



13-88 Repita el problema ì 3-87 para una temperatura rnedia 
de radiación de 12°C. 

13-89 Un mecánico de automóviles está trabajando en un ta- 
lìer cuyo espacio interior no está calentado. Dos calentadoms 
que irradian calor a uua vdocidad total de 4 kJ/s proporcionan 
comodidad al mecánico. Alrededor de 5% de este calor cboca 
directamente contra el mecánico. Se puede suponer que el taller 
y sus supeifícies están a la temperatura ambiente, y la emtsivi- 
dad y absortividad del mecánico se pueden tomar como 0.95 y 
su área superficiat como de 1.8 m 3 . E1 mecánico está generando 
calor a razón de 350 W, la mitad del cual es latente y está usan- 
do ropa no muy gruesa con una resistencia térmica de 0.7 clo. 
Determine la tempcratura ambiente más baja en la cual el mecá- 
nico pucde trabajar de manera cómoda. 



FIGURA P13-89 


Problemas de repaso 

13-90 Un termopar usado para medir la temperatura de aire 
caliente que fluye en un ducto cuyas paredes se mantienen a 
T w — 500 K muestra una lectura de temperatura de 7 terni = 
850 K. Supordendo que la emisivìdad de la unión del termopar 
es e — 0.6 y el coeftciente de transferencia de calor por convec- 


cìón es h ~ 60 W/m 2 * °C f determine la temperatura real del 
aire. Respuesta- ì II 1 K 




Termopar 


= S50K 


Aíre 


* s = 0.6 


f 7^500K 

FIGURA P13-90 

13-91 Considere los dos discos coaxiales y paralelos de 
diámetros a y h que se muestran en la figura P13-91. Para esta 
configuración geométrica, el factor de visión del disco más pe- 
queno hacia el más grande se puede calcular a partir de 



donde A - aI2L, B = bÌ2L y C = 1 + [(1 + À 2 )fB 2 l Para el 
dísco I diámetro, la emisivídad y Ìa temperatura son 20 cm, 
0.60 y 600 D C, respectívamente, y para el /?, 40 cm, 0.80 y 
200°C, también respectivamente. La distancia entre los dos dis- 
cos es L — 10 cm. 

a) Calcule F ab y F^. 

b) Calcule la razóu neta de intercambio de calor por ra- 
diación entre los discos a y h , en operacíón estacionaria. 

c) Suponga que entre los discos a y b se inserta otro disco 
(infinitamente) grande c, de espesor despreciable y e - 
0.7. en tal fomia que es paraldo y equidìstante a los dos 
discos. Calcule la razón neta de mtercambio de calor por 
radiacíón entre los díscos a y c y los díscos c y h, en ope- 
ración estacionaria. 



13-92 Un número grande de tubos largos, cada imo de 
diámetro D , se colocan paraielos eulre sí y con distancia de cen- 
tro a centro de s. Supuesto que todos los lubos son geométdca- 
mente semejantes y están a la misma temperatura, éstos se 
podrían tratar en forma colectiva como una superficie (Aj) t para 
los cálculos relatì vos a la iransferencia de calor por radiacìón. 
Como se muestra en la figura P13-92, el banco de tubos (A,) se 
coloca opuesto a una pared plana grande (A f ) en taí forma que es 
paralelo a la pared. EI factor de visión para la radiación, F ip para 
esta disposicìón, se expresa por 



http://gratislibrospdf.com/ 































767 

CARÍTULO 13 


ít) Calcule los factores de vjsión F { j y para s = 3.0 cm y 
D = L5 cm. 

b) Calcule la razón neta de transferencia de calor por ra- 
diación entre la pared y d banco de tubos por unidad de 
área de la pared cuando = 900°C, Tj = 60 Q C, s, =0.8 
y Sj = 0.9. 

c) Un fluido se desplaza por los Lubos a una temperatura 

promedio de 40°C, lo que da como resultado un coefi- 
ciente dc transferencia de calor de 2.0 kW/m 2 * K. Si se 
supone que 7) — 900°C t = 0.8 y = 0.9 (como antes) 

y se desprccia el espesor de pared de los tubos y la con- 
vección desde la superficie exterior, calcule la tempe- 
ratura de la supeificie de los tubos en operación esta- 
cionaria* 

© © © © © Qfr 

FIGURA P13-92 

13-93 Se usa un termopar blindado con una hoja de aluminto 
de emisividad 0.15 para medir la temperatura de los gases ca- 
lientes que fluyen en un ducto cuyas paredes se mantienen a 
T w = 380 K. El termómetro muestra una lectura de temperatura 
de T^ m = 530 K. Suponìendo que la emisividad de la unión del 
termopar es e = 0.7 y el coeficiente de transferencia de calor 
por convección es h = 120 W/m 2 ■ P C, determine la temperatu- 
ra real del gas. ^Cuál sería la lectura del tennómetro si no se 
usara blindaje contra la radiación? 

13-941 Considere una caja electrónica sellada de 8 ìn de alto 
cuyas dìmensiones de la base son 12 in X 12 Ìn, colocada en 
una cámara al vacío. La emisividad de la superficie exterior de 
la caja es 0.95. Si los componentes electrónìcos que se encuen- 
tran dentro de !a caja disipan un lotal de 90 W de potencia y la 
temperatura de la supertìcie exterior de la misma no debe ser 
mayor de 130°F, detemiine la temperatura más alta a la cual de- 
ben mantcncrse las superfìcies círcundantes si dicha caja se va 
a eufriar sóio por convección. Suponga que la transferencia de 
calor desde ia superfície deì fondo hacia el pedestal es despre- 
ciable. Respuestaì 54 P F 



13-95 Se usa un tanque esférico de pared doble y de 2 m de 
diámetro intemo para almacenar agua con htelo a 0°C. Cada pa- 


red tíene 0.5 cm de espesor y se hace el vacío en el espacio de 
aìre de 1.5 cm de espesor entre las dos paredes con e! fm de mí- 
nimizar la transferencia de calor. Las superficies que rodean el 
espacio en el que se hizo ei vacío estáu pulidas, de modo que 
cada una de eHas tiene una emisìvidad de 0.15. Se mìde que la 
temperatura de la pared exterìor del tanque es de 20°C. Supo- 
niendo que la pared exteríor del tanque de acero está a 0°C, de- 
termine a) la razón de la transferencia de ealor hacia el agua con 
hielo que está dentro deél y b) la cantidad de hielo a 0°C que se 
funde durante un periodo de 24 h. 



FIGURA PT3-95 


i3-9tì Dos esferas concéntricas de diámetros D, = 15 cm y 
D 2 = 25 cm están separadas por aire a la presión de \ atm. Las 
temperaturas superfíciales de las dos esferas que encierran el ai- 
re son 7j = 350 K y 7^ = 275 K, mspectivamente, y sus emisi- 
vidades son 0.75. Determine la razón de la transferenciade calor 
desde la esfera interior hacia la exterior por a) convección natu- 
ral y b) radiacìón. 

13-97 Considere un colector solar de 1.5 m de alto y 3 mde 
ancho que está ìnclinado formando un ángulo de 20° con res- 
pecto a la horizontal. La distancia emre la cubierta de vidrio y la 
plaea de absorcìón es de 3 em y el lado posterior de ésta se en- 
cuenLra intensamente aislado. La placa de absorcíón y la cubier- 
ta de vidrio se mantienen a ìas temperaturas de 80 & C y 32°C, 
respectivamente. La emisividad de la superficíe de vídrio es 0.9 
y la de la placa de absorción es 0.8. Determine la razón de la 
pérdida de calor desde la plaea de absorción por convección na- 
tural y por radiación. 

Respuestast 750 W. 3 289 W 
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13-981 Un colector solar consta de un tubo horizontal 

xm? de aluminio que tiene un diámetro exterior de 
2.5 in, encerrado en un tubo concéntrico de vidrío delgado de 5 
Ìn dc diámetro. E1 agua se calienta confomie fluye por el tubo y 
el espacio annlar entre el tubo de aluminio y el de vidrio está 
lleno con aire a la presión dc 0.5 atm. Durante un día claro faJla 
la bomba que hace circular cl agua y la temperatura de la que se 
encuentra en el tubo empieza a elevarse. El tubo de aluminio 
absorbe la radiación solar a razón de 30 Btu/h por pie de longi- 
tud y ía temperatura dd aire ajnbiente del exterior es de 75 Q F. 
Las emisivìdades dd tubo y de la cubierta de vidrio son 0.9. To- 
tnando quc la temperatura efectiva del cielo es de 60°F, deter- 
rnine la temperalura dd tubo de aluminio cuando se establece el 
equìlibrio lérmico (es decir, cuando la razón de la pérdida t!e ca- 
lor dd tubo es igual a la cantidad de energía solar ganada por el 
mismo). 


13-99 Una ventana vertical de lioja dobie T de 2 m de alto y 5 
m de ancho, consta de dos láminas de vidrio separadas por una 
brecha de aire de 3 cm de espesor Para reducir la transferencia 
cie calor a través de la ventana se hace un vacfo parciaí en el es- 
pacio de aire entre los dos vidrios hasta una presión de 0.3 atm. 
Las emisividades dc las supcrficies de vidrio son 0.9. Tomando 
las temperaturas de las superficies de vtdrio a uno y otro íado de 
la brecha de aire como 15°C y 5°C, detemiinc la razón de la trans- 
fcrencia dc calor a través de la ventana, por convección naturaJ 
y por radiadón. 



í 3-10(1 /■ 3 k Se construye \m colector solar sencillo colocan- 

<í_€ì ? do un tubo de plástico transparente de 6 cm de 
diájnetro alrededor de una manguera para jardín cuyo diametro 
exterior es de 2 cm. La manguera está pintada de negro con el 


Radìacíón 

sular 


T - 15°r 

; cíelo ^ 


\ \ \ V 25 q C Tubo de plástico 
/ transparente 
/ 40 a C 



/ Espaciador 

Munguera pura jardm 


FIGURA P13» 100 


fin de maximizar la absorción solar y se usan algunos anillos de 
pìástico para mantener constante el espaciamiento entre la man- 
guera y la cubierta de plástíco transparente. Las emisividades de 
la snperfìcie de la manguera y de la cubierta de vidrio son 0.9 y 
se estima que la temperatura efectiva del cielo es de 15 °C. Se 
mide que la temperatura del tubo de plástico es de 40°C en tan- 
to que la del aire ambiente es de 25°C. Determine la razón de la 
pérdida de calor del agua que está dentro de la manguei a, por 
convección natural y por radíación, por metro de su longítud T en 
condiciones estacionarias. 

Respuestas; 5.2 % 262 W 

13-101 Un colector solar consta de un tubo horizontal de eo- 
bre, de 5 cm de diámelro exterior, encerrado en un delgado tubo 
concéntrico de vidrio de 12 cm de diámetro. E1 agua se ealienta 
conforme fluye por el tubo de cobre y el espacio anular enue los 
tubos de cobre y de vidrio está lìeno con aìre a la presión de I 
atm. Las emisividades de la superficie del tubo y de la cubierta 
de vídrio son 0.85 y 0.9, respectivamente. Durante un día cìaro 
se mide que las temperaturas de la superficie del tubo y de la 
cubierta de vidrío son de 60 P C y 40°C, respectivamente. Deter- 
mine la razón de la pérdida de calor del colector, por convec- 
ción natural y por radiación, por metro de longíuid del tuho. 

13*102 Un horno liene forma cib'ndrica con un diámetro de 
L2 m y una lotigitud de L2 m. La superflcie superior tiene una 
emisividad de 0.70 y se mantiene a 500 K. La superficie ìnferior 
tiene una emisividad de 0.50 y se mamiene a 650 K. La superfi- 
cie lateral tìene una emisividad de 0.40. Se alimema calor desde 
la superfìcie base a una velocidad neta de I 400 W. Determine la 
temperatura de Ia supeificìe lateral y las razones netas de la trans- 
ferencía de calor entre las superficies superior e inferior, y entre 
las superficies inferior y lateral. 



13-103 Considere un horno cúbico con una longitud de lado 
de 3 m. La superficie superior se mantiene a 700 K. La superfì- 
cie base tiene una emísividad de 0.90 y se mantiene a 950 K. La 
superficie lateral es negra y se mantiene a 450 K. Se alimenta 
calor desde la superficie base a razón de 340 W. Determine la 
emisivídad de la superficte superior y las razones netas de la trans- 
ferencia de calor entre las superficies superior e inferior, y entre 
las superfìcies inferior y latcrales. 
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I j I (M Se coloca una delgada hoja de aluminio, con una enii- 
sividad de 0 + 12 por ambos lados, entre dos placas paraldas muy 
grandes mantenidas a las temperaturas uniformes de F, = 750 
K y T 2 = 400 K. Las emisividades de ías placas son £j = 0.8 y 
b 2 — 0,7. Determine la razón neta de la transferencia de calor 
por radiación entre las dos placas, por unidad de área superficiaJ 
de las rnísmas, y la temperalura dei blindaje comra la radiación 
en operación estacíonarìa, 

1 5- 105 Se colocan dos delgados blìndajes contra la radiación, 
con eniisividades e 3 = 0,10 y e 4 = 0.15 en cada uno de los la- 
dos, entre dos placas paraleias muy grandes. las cuales se man- 
tienen a las temperaturas uniformes dc 7 3 = 600 K y T 2 = 300 
K y tienen las emìsividadese, = 0.6ye 2 = G.7,respectìvamen- 
te. Determine las razones netas de la tmnsfercncia de caJor por 
radiación entre las dos placas, por unidad de área superficial de 
las mismas, con y sin Jos blindajes, y las temperaturas dc estos 
últimos en operación estacionaria. 


1- 

v T t = 600 K 


é { =0.6 


e 2 = QM 


^ e 4 = 0.15 

T, - 300 K 

f e 2 "=0.7 



F1GURA P13-105 


15-106 Dos placas cuadradas, con los lados ay h{y b> a) son 
coaxiales y paralelas entre sí T corao se muestra en la figura P13- 
J 06, y eslán separadas por una distancia de ccntro a centro de L 
Eí factor de visión para la radiación de la placa más pcquena a 
ia más grande, se expresa por 

F ab ~ ^{l(B + Af + 41 0,5 - [(B - Aý + 4f j 

donde A = aJL y 8 — b!L . 

a) Calcule los factores de visión F ab y F ba para a = 20 cm, 
b = 60 cm y L = 40 cm. 

h) CalcuJe la razón neta de intercambio de calor por ra- 
diación eotre las dos placas descriias con anterioridad, si 
T tì = 800°C T T b = 200°C T e fl = 0.8 y e b = 0.4. 

c) Una placa grande (con el lado c = 2.0 m, e r = 0.1 y es- 
pesor despreciable) se insena simémcamente entre las 
dos plaeas, en lal forma que sea paralela a dlas y equidis- 


a 



tanle de las mismas, Para los datos dados con ameriori- 
dad T calcule la temperatura de esta tercera placa cuando 
se establecen las condieiones estacìonarias de operación. 

13*107 Dos discos concéntricos paralelos, de 20 cm y 40 cm 
de diámetro, están separados por una distancia de 10 cm. El 
disco más pequeho (e = 0.80) está a una temperatura de 300°C. 
El más grande (e = 0.60), a una temperatura de 800 q C 

à) Calcuie los factores de visión para la radiación. 

b) Detemiine la razón del intercambio de caJor por ra- 
diación entre los dos discos, 

c) Suponga que el espacio entre los dos dìscos está rodeado 
compleiamente por una superficie reflectora. Estime la 
razón del intercambio de calor por radiación entre los dos 
discos. 

13-108 En una caldera en ía que se quema gas natural los ga- 
ses de combustión pasan por tubos de 6 m de largo y 15 cm de 
diámetro sumergidos en agua, a Ja presíón de ! atrn. Se míde 
que la temperatura de los tubos es de 105 q C y se estima que la 
cmisividad de las superficics interiores de los mismos es 0.9, 
Los gases de combustión entran en el tubo a J alm y 1 200 K, a 
una velocidad media de 3 ni/s. Las fracciones molares de CCL y 
H : 0 en los gases de combustión son de 8 y I6% T respectiva- 
mente. Suponiendo un flujo compictamentc desarrollado y uti- 
lizando las propiedades dd aire para los gases de combustión, 
determine a) las razones de la transferencia de calor, por con- 
vección y por radiación, de esos gases haeia la pared dei tubo y 
b) la razón de evaporacíon del agoa, 

LM09 Repita ei problema 13-108 para una presión total de 3 
atm para íos gases de combusdón. 

PfobJemas de exatnen de fumlamentos de ìngeniería (Fl) 

i 5- 1 (0 Considere dos esferas concentricas con diámetms dc 
12 cm y 18 cra, Jbrmando un recimo. Eì factor de visión desde 
la supcrficie interior de la esfera exterior hacia la esfera interior 
es 

a) 0 «0.18 c) 0.44 d) 0.56 e) 0.67 

13-111 Constdere un recinto de tres Jados infmitamente largo, 
con longitudes de Jos lados de 2 cm. 3 em y 4 cm. El factor de 
visión del lado de 2 cm hacia el de 4 crn es 

fi) 0.25 «0.50 c) 0.64 «0.75 «0,87 

! 3- i I 2 Considere uná esfera de 15 cni de diámetro colocada 
dentro dc un recinto cúbico con una longitud de lado de 15 cm. 
El factor de visión desde euaíqmcra de las superficies cuadradas 
del cubo hacia la esf'era es 

a) 0.09 b) 0.26 c) 0.52 d) 0.78 e) 1 

13-1 i 3 E1 mimero de factores de visión que es necesario eva- 
luar en forma directa para un recinto de 10 superficies es 

a) 1 6)10 c) 22 d) 34 «45 

13-114 Se coloca un disco negro plano de 70 cm de diámetro 
en el centro de la superficie superiorde una caja negra de lm X 
1 m X l m. E1 factor de vìsión desde la superficie interior com- 
pleta de la caja hacia ìa superficie interior del diseo es 

a) 0,077 «0.144 «0.356 

d) 0.220 e) 1.0 
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1 3- H ; Considere dos esferas concéntrtcas que forman un 
recinto, con diámetros de 12 cm y J 8 cm, y temperaturas super- 
ficiales de 300 K y 500 K T respectivamente. Si se supone que 
las supcrficies son ncgras, la razón ncta del intercambio de ra- 
diacidn entre las dos esferas es 

«) 21 W b) 140 W c) 160 W 

d) 1275W e) 3 084 W 

13*1 La superficie del Fondo de un horno cúbico eon una 
Jongitud de lado de 3 m tiene una emisividad de 0.80 y se 
rnantiene a 500 K, Si las superfìcies superior y laterales también 
tienen una emisividad de 0.80 y se mantienen a 900 K, la razón 
neta de la transferencia de caìor por radìación desde tas superfi’ 
cies superior y lateraJes hacia Ja superficie del fondo es 

a) 194 kW b) 233 kW c)288kW 

íf) 312 kW e) 242 kW 

13-117 Considere un horno cilíndrico verticai de 2 m de 
diámetro cuyas superficies se aproximan mucho a ser superfi- 
cies negras. Las superfícies de ia base T superior y lateral del 
homo se raanrienen a 400 K, 600 K y 900 K, respectivamente. 
Si el factor de visidn desde la superfìcie de la base hacia Ja su- 
perior es 0*2, la Lransl'erencia neta de calor por radíacìón entre 
las superficies de la base y la íateral es 

a) 225 kW b) 38*6 kW c) 60.7 kW 

d) 89*8 kW c) 151 kW 

LVILS Considere un horno cilíndrico vertical de 2 m de 
diámetro cuyas superfìcíes se aproximan mucbo a ser superfi- 
cies negras. Las superficies de] fondo, superior y lateral del 
horno se mantienen a 400 K, 600 K y 900 K, respectivamente. 
Si el factor de visión desde la superfìcie de La base hacia la su- 
perior es 0.2, la transfereccia neta de calor por radiación desde 
La superficte del fondo es 

a) -93.6 kW b ) -86.1 kW c) 0 kW 

d) 86.1 kW e) 93.6 kW 

i 3 -119 Considere una superficíe a 0°C que se puede conside- 
rar un cuerpo negro enun medio ambiente a 25°C Si sobre la 
superfìcie inciden 300 W/m 2 de radiación, La radlosidad de esta 
superfìcie negra es 

a) 0 W/m 2 b) 15 W/m 2 c) 132 W/nr 

d) 300 W/m- e)315W/m 2 

13-120 Considere una superfìcie gris y opaca a 0 D C en un 
medio ambieme a 25°C. La superfìcie iíene una emisividad de 
0*8. Si 300 W/ntr es la radiación que incide sobre la superfìcie, 
la radiósidad de esta superficie es 

a) 60 W/m a b) 132 W/m : c) 300 W/m 2 

d) 312 W/m 2 e)315 W/m 2 

i 3 \ 2 í Considere im recinto de dos superfìcíes con T } — 550 
KMj = 0.25 m\ e, - 0.65, T 2 = 350 K, A 2 = 0.40 m 2 T e 2 = 1. 
Si el factor de visidn F>, es 0.55 T la razdn neta de la transferen- 
cia dc calor por mdiación entre las superfides es 

tí) 460 W b) 539 W c) 648 W 

d) 772 W f)82SW 

13 \ 21 Considere dos cilindros concéntricos infinitamente 
Largus con diámetros de 20 y 25 cm, La superficie ínterior se 
mantìene a 700 K y tiene una emisividad de 0*40, en tanto que 
La extei íor es negra. Si la razón de la transferencia de calor por 
radìación de la superfìcie Ìmerior hacia La exterior es de 2 400 W 


por unidad de área de Ja superfìcie interior, la lemperanira dc la 
superficìe exterior es 

á) 605 K b) 538 K c) 517 K 

d) 451 K e) 415 K 

13'123 Dos esferas concéntricas se mantienen a Jas tempera- 
turas uniformes T { = 45°C y T 2 = 280°C ? y ticnen las emisivi- 
dades — 0.25 y e 2 ~ ® -7i respectivamente. Sì la razón de íos 
diámetros es O r /Z> 2 = 0.30, la razón netade La transferencia de 
caJor por radiación entre Las dos esferas por unidad de área su- 
perficiaJ de la esfera interior es 

a) 86 W/m 2 b) 1 169 W/m 2 c) 1181 W/m 2 

d) 25 L0 W/m 2 e) 3 306 W/m 2 

13- í 24 Considere un homo cúbìco de 3 m X 3 m X 3 rn* La 
superficie del fondo del homo es negra y tíene una temperatura 
de 400 K. Se calcula que ías radiosidades para las superfìcies 
superiOT y laterales son 7 500 W/m 2 y 3 200 W/m% respectiva- 
mente. La razón neta de la transferencia de caìor por radiacidrì 
hacia La superfìcie del fondo es 

a) 25 1 kW b) 8*27 kW c) 14,7 kW 

d) 23.5 kW e) L4I kW 

L 3-125 Considere un horno eúbico de 3 m X 3 m x 3 m* La 
superFicie de la base es negra y Liene una temperatura de400 K* 
Se calcula que las radiosidadcs para las superficies superior y 
laterales son 7500 W/m 2 y 3 200 W/m 2 , respectivamente. Si la 
temperatura de Las superfides laterales es de 485 K, la emisivi- 
dad de estas últimas ès 

a) 0.37 b) 0.55 c) 0.63 d) 0.80 e)0,89 

13-126 Dos placas paralelas muy largas se mantienen a las 
temperaturas unifoimes — 750 Ky 73 = 500 K y tienen las 
emisividades e, = 0.85 y s 2 = 0.7* respectivamente. Si para re- 
ducir la razón neta de La transferencia de calor por radiación en- 
tre ellas en 90% se va a colocar entre Las placas una delgada 
lámina de aluminio con La mìsrna emisividad en ambos lados, La 
emisividad de la lámina de aluminio debe ser 

a) 0.07 b) 0*10 c) 0*13 J)0*16 e)0A9 

13-127 Se coloca un disco negro plano de 70 cm de díámetro 
en el centro de la superfìcie superior de una caja negra de 1 m X 
1 m X 1 m* Si |a temperatura de la caja es de 427°C y Ja del 
dìsco es de 27°C* la razón de la transferencia de calor por ra- 
diación entre el interior de la cuja y el disco es 

a) 2 kW b) 3 kW c)4kW 

d) 5 kW e) 6 kW 

13* 128 Se coloca un disco plano de 70 cm dc diámetro en eJ 
centro de la parte superior dc una eaja negra de 1 m X I m X I 
m* Si la tempemtura de la caja es de 427°C, La del disco cs de 
27°C y la emisividad de la superficie interior del disco cs 0.3, 
la razón de la transferencia de calor por radiación entre el itue- 
rior de la caja y eJ disco es 

a) l.O kW b)\5 kW c)2.0kW 

d) 25 kW e) 3.2 kW 

13-129 Dos superfìcies grises que forman un recinto íriter- 
cambian calor entre sí por radiacion térmica* La superfície L 
tiene una temperatura de 400 K, un área de 0*2 m 2 y una emi- 
sividad total de 0.4* La superfìcie 2 tiene una tempcratura de 
600 K t un área dc 0.3 m 2 y una emisividad toial de 0.6. Si el fac- 
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tor de vjsión F l2 es 03, la razón de la traasferencia de calor por 
radiacidn entre las dos superficìes es 

a) 135 W b) 223 W c) 296 W 

d) 342 W 422 W 

13-130 Las superficies de un recinto de dos superficies inter- 
cambian calor cnire sí por radiación lérmiea. La superficie 1 
tiene una temperalura de 400 K, un área de 03 m 2 y una emi- 
sividad total de 0.4. La superficie 2 es negra, tiene una tempe- 
ratura de 600 K y un área de 0.3 m 2 . Si el factor de visión F l2 es 
0.3, ìa razón de ìa transferencia de calor por radiación entre las 
dos superficies es 

a) 87 W b) 135 W c) 244 W 

d) 342 W e) 386W 

! 3-131 U n flujo solar de 1 400 W/m 2 choca directamente con- 
tra la superficie de un vehíeulo espacial, la cual tiene una ab- 
sortividad solar de 0.4 y una emísividad térmica de 0.6. La 
temperatura de equilibrio de esta superficie en el espacio a 0 K 
e.s 

a) 300 K b) 360 K c)410K 

d) 467 K £> 510 K 


Problemas de dìseno y ensayo 

13-132 Considere un recinto cermdo que consta de N superfi- 
cies difusas y grises. Se especifícan la emisividad y la tempera- 
tura de cada superficie, asf como los factores de visìón entre 
ellas. Escríba un programa para determinar la razon neta de la 
transferencia de calor por radiación para cada superfície. 

13-133 Los blindajes contra la radiación son de uso comun en 
e! dìseflo de superaìslamienios con el fin de utilizarse en aplica- 
ciones espaciales y criogénicas, Escriba un ensayo sobre los su- 
peraislamientos y cómo se usan en las diferentes aplicaciones. 

13-134 La comodidad térmica en una casa se ve fuertemente 
afectada por el ílamado efecto de la radìación, el cual se debe a 
la transferencia de calor por radiación entre la persona y las su- 
perficies círcundantes. Por ejemplo, una persona siente mucho 
más frío en la manana debido a la temperatura superficial más 
baja de ias paredes en ese momento, aun cuando se fíje el ajus- 
te del tenuostato de la casa. Escrìba un ensayo sobre el efecto 
de la radiación, cómo afecta la comodidad humana y cómo se 
toma en cuenta en las aplicaciones de calefacción y acondicio- 
namíento del aire. 
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TRANSFERENCIA 
DE MASA 


H asta este punto, se ha restringido la atención a probiemas de transferen- 
cìa de calor en los que no intervino transferencia de rnasa. Sin embargo, 
ésta intervìene en muchos problemas significativos de transferencìa de 
calor que se encuentran en la realidad. Por ejemplo, alrededor de un tercio de la 
pérdìda de calor de una persona en reposo se debe a la evaporación, Resulta 
que la transferencia de masa es análoga a la transferencia de calor en muchos 
aspectos y existe una cercana semejanza entre las relaciones de ambas. En este 
capítulo, se discuten los mecanismos de la transferencia de masa y se desarro- 
llan relacìones para la razón de esa transferencia, para situacíones qne se en- 
cuentran de manera común en la práctíca. 

Debe distinguirse entre la transferencìa de masa y el movimiento de masas 
defluìdo (o flujo defluìdos) que se presenta en un niveì macroscópico con- 
forme un fluido se transporta de un lugar a otro. La transferencia de masa re- 
quiere la presencia de dos regiones con composiciones qutmicas diferentes y 
se refiere al movimiento de especies químicas desde una regíón de alta con- 
centración hacia una de concentración menor. La fuerza impulsora primaria 
para el flujo de fluidos es la diferencia de presión, en tanto que, para la trans- 
ferencia de masa, es la diferencia de concentración. 

Se empieza este capítulo con el senalamiento de numerosas analogías entre 
la transferencia de masa y la de calor, y son trazados paralelos entre ellas. A 
continuación, se discuten las condiciones de frontera asociadas con la trans- 
ferencia de rnasa y la difusión unidimensional, estacionaria y transítoria, y sc 
sigue con una discusión de la transferencia de masa en un medio en 
movimiento. Por último, se considera la transferencia de masa por convección 
y la transferencia simultánea de calor y de masa. 

0BJET1V0S 

Cuando el lector termine de estudiar este capítulo f debe ser capaz de: 

■ Comprenderel gradieníe deconcentración y el mecanismofísico de ta transferencia de 
masa 

■ Reconocer la anaiogía entre !a transferencìa de calor y la de masa 

■ Descnbir ta concentracíón en un litgar en términos de masa o molares y relacíonar la 

razón de la dìfusìón con el gradiente de concentraciún por medio de la ley de Fick 

■ Calcular la razón de la dìfustón de masa a través de una capa simple en condiciones 

estacionarias 

■ Predecir la mígración del vapor de agua en los edificios 
* Efectuar un anátìsis de la difusíón transitoria de masa en medìos grandes 
■ Calcular la transferencia de masa por conveccíón ? y 

■ Analízar la transferencia sìmultánea de calor y de masa. 
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«) Antes b) Después 

FIGURA 14-1 

Sieoipre que exisíe diferencía de 
eoncentración de una cantidad ffsica en 
un medio T la naturaleza tiende a tgualar 
las eosas al forzar un ílujo desde la 
región de alta concentración hacìa la de 
haja* 
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FIGURA 14-2 

Tanque que contiene N 2 y aire en sus dos 
compartimientos, y la difusión del N 2 
hacia el aire (y la difusión del 0 2 hacia 
el N 2 ) cuando se quita la partición. 


14-1 • INTRODUCCIÓN 

Es común observar que síempre que existe una falta de equilibrio de un pro- 
ducto en un medio, la naturaleza tiende a redistribuirlo hasta que se estableee 
un “equilibrio” o “igualdad”. Con frecuencia, aesta tendencia se le menciona 
como la fuerza impulsora, mecanìsmo que se encuentra detrás de muchos 
fenómenos de transporte que oeurren en forma natural. 

Si se define la cantidad de un producto por unidad de volumen como la con- 
centración del mismo, puede decirse que el flujo de un produeto siempre se 
presenta en la dirección de la concentración decreciente; es decir, desde la 
región de alta concentración hacia la de baja concentración (figura 14-1). E1 
producto sencillamente se escurre en el curso de la redistribución y 7 de este 
modo, el flujo es un proceso de difusión . La razón del flujo de un producto es 
proporcional al gradiente de concentración, dCídx (el cual representa el cam- 
bio en la concentración C por unidad de longitud en la dirección .t del flujo) y 
ai área A normai a la direccidn de ese flujo, y se expresa como 

Gasto * (Área normal) (Gradiente de concentración) 


o bien 


Ó = -k ú]f A^ H4-1) 

Àqut, la constante de proporcionalidad k &ìì es el coefìcìente de difusión del 
medio, el cual es una medida de la rapìdez con ia que se difunde un producto 
cn ese medio; se tiene también el signo negativo para hacer que el flujo en la 
direccìón positiva sea una cantidad positi va (nótese que dC/dx es una cantidad 
negativa, ya que la concemración decrece en la direccíón del flujo), Puede ser 
que el leetor recuerde que la ley de Fourìer de la conduccìón del calor , la tey 
de Ohm de la conducción eléctrica y ìa ley de Newton de ta viscosidad tienen 
la forma de la ecuación 14-L 

Para entender mejor eì proceso de difusión, consídérese un tanque que está 
dividido en dos partes iguales medíante una partición. Á1 inicío, la mitad 
izquierda del tanque contiene gas nilrógeno, N 2 , en tanto que la derecha con- 
tìene aire (alrededor de 21% de 0 2 y 79% de N 2 ), a la misma temperatura y 
presion. Las moléculas de 0 2 y N 2 están indicadas por círculos oscuros y 
claros, respectivamente. Cuando se elimina la partición, se sabe que las 
moléculas de N 2 empeztirán a difundirse hacia el aire. al mismo tiempo que las 
de 0 2 se difunden hacia las de N 2í como se muestra en la figura 14-2, Sí se es- 
pera el tiempo suficìeme, se tendrá una inezcla homogénea de N : y 0 2 en el 
tanque, Pucde explicarse este proceso de difusión de masa al considerar un 
plano Ìmaginario, indicado en la figura por la línea punteada, de la siguiente 
forma: Las moléculas de gas se mueven de manera aleatoria y, por consiguien- 
le, la probabilidad de que una inolécula se niueva hacia la derecha o hacia la 
izquierda es la misma, Como consecuencia, la mitad de las moléculas que se 
encuemran hacia uno de los lados de la línea punteada en cualquier momento 
dado se moverán hacia el otro lado. Puesto que ìa concentración de N 2 es 
mayor en el lado izquierdo que en el derecho, más moléculas de este tipo se 
moverán hacia la derecha que hacia la izquierda, io que lleva a que exista un 
flujo neto de N 2 hacia la derecha. Como resultado, se dice que el N 2 se trans- 
fiere hacia la derecha. Puede darse un argumento semejante para el 0 2 que se 
transfìere hacia la izquierda. EI proceso cominúa hasta que se establecen con- 
centraciones uniformes de N 2 y 0 2 en lodo el contenido del tanque. de manera 
que el número de moléculas N 2 (o de 0 2 ) que se mueven hacia la derecha sea 
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igual al que se mueve hacia la izquierda. lo que da por resultado una transfe- 
rencia neta cero de N 2 u 0 2 de uno a olro ìado de un plano imaginario. 

Las moléculas que existen en una mezcla gaseosa chocan continuamente 
entre sí y el proceso de difusión es fuertemente influido por estas colisiones. 
La colisión de moléculas semejantes tiene poca consecuencia, ya que son 
idénticas y no hay diferencia respecto a cuál de ellas cruza cierto plano. Sin 
einbargo, la de moléculas diferentes influye sobre ia razón de la difusión, 
puesto que moléculas diferentes pueden tener masas disdntas y. por consi- 
guienle, cantidades de movimiento diferentes; en consecuencia, las moléculas 
más pesadas dominan el proceso de difusión. Los coeficientes de difusión y, 
por ende, la razón de difusión de los gases depende intensamcnte de la tem- 
peratura, ya que ésta es una medida de la velocidad promedio de las molécu- 
las del gas. Por lo tanto, la razón de difusión es más alta a temperaturas más 
elevadas. 

La transferencia de masa puede ocurrir en los Itquidos y en los sólidos, al 
igual que en los gases. Por ejemplo, llega un momento en el que una taza de 
agua que se deja en un cuarto se evapora, como resultado de que las molécu- 
las de agua se difunden hacia el aire [transferencia de tnasa líquida a 
gaseosa). Un trozo de C0 2 sólido (hielo seco) también se hace más pequefio 
con el transcurso del tiempo, ya que sus moléculas de C0 2 se difunden hacia 
el aire (transferencia de masa sóìida a gaseosa). Con el tiempo, una 
cucharada de azúcar en una taza de café se mueve hacia arriba y lo endulza, 
aunque las moléculas de azúcar son mucho más pesadas que las de agua; 
igualmente. las moléculas de un lápiz de color introducido en un vaso de agua 
se difunden hacia ésta, como se evidencia por la dispersión gradual del color 
en esa agua (trcmsferencìa de masa sólìda a iíquida). Por supuesto, también 
puede ocurrir la transferencia de masa de un gas haeia un líquido o hacia un 
sólido, si la concentración de éstos es más alta en la fase gaseosa. Por ejem- 
plo, una pequena fracctón del 0 2 que se encuentra en el airc se difundc hacia 
el agua y satisface las necesidades de oxígeno de los animales marinos. La di- 
fusión del carbono hacia el hierro en el curso del cementado, el dopado de los 
semiconductores para transistores y la migración de moléculas dopadas en 
los semiconductores a aita temperatura son ejeraplos de procesos de difusión 
de sólido a sólido (figura 14-3). 

Otro tactor que influye en el proceso de difusión es el espaciamiento molecu- 
lar. En general, entre mayor sea éste, más alta es la razón de difusión. Por lo 
tanto. lo típico es que la razón de difusión sea mucho más alta en los gases que 
en los líquidos, y mucho más alta en éstos que en los sólidos. Los coeficientes 
de difusión en las mezclas gaseosas son unos cuantos órdenes de magnilud 
más grandes que los cot respondientes a las soluciones líquidas o sólidas. 

14-2 • ANALOGÍA ENTRE LA TRANSFERENCIA 
DE MASA Y LA DE CALOR 

Se ha consumido una cantidad considerable de tiempo en el estudio de la 
transferencia de calor y se podría consumir el mismo en el estudio de la trans- 
ferencia de masa. Empero, los mecanismos de ambas son análogos entre sí y, 
como consecuencia. puede desaiTollarse una comprensión de la transferencia 
de masa en corto tiempo y con poco esfuerzo, sencillamente al trazar parale- 
hs entre ellas, E1 establecimiento de esos "puentes” entre las dos áreas. no 
relacionadas en apariencia, hará posible usar el conociraiento de la transfe- 
rencia de calor para resolver problemas de transferencia de masa. De manera 
alterna, adquirir un conocímiento aplicable de transferencia de masa ayudará 
a comprender mejor los procesos de transferencia de calor, al concebir a éste 
como una sustancia sin masa, como lo hícieron en el siglo xtx. La teoría de 
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FIGURA 14-3 
Algunos ejemplos de transferencia de 
masa quc comprcndcn un líquido y/o un 

sólido. 
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FIGURA 14-4 

Anaiogía enire la transferencia de caJor 
y la de masa. 


corta duración del calórico, referente al calor, es el origen de la tnayor pai te de 
la tenninologfa de la transferencia de calor usada en la actualidad y sirvid bien 
para sus fines hasta que se reemplazó por la teorfa cinética. En esencia, la 
masa es energía, ya que masa y energía pueden convertirse una en la otra 
segun ia fdrmula de Einstein E = mc 2 , en donde c es la velocidad de la luz. 
Por lo tanto, la masa y el caìor pueden mirarse como dos fortnas diferentes de 
energía y expiotar ventajosamente esto, sin irse por la borda. 

Temperatura 

La fuerza impulsora para la transferencia de calor es la diferencia de tempe- 
ratura. Como contraste, la fuerza impulsora para la transferencia de masa es 
la diferencia de concentración. Puede verse la temperatura como una medida 
de la “concentración de calor” y, de este modo, una rcgión a alta temperatura 
es aquella que tiene una alta concentración de calor (figura 14-4). Por lo tanto, 
tanto el calor como la masa se transfieren de las regiones más concentradas 
hacia las menos concentradas. Si no hay diferencia de temperatura entre dos 
regiones, entonces no existe transferencia de calor. De modo semejante, si no 
existe diferencia entre las concentraciones de una especie en regiones dife- 
rentes de un medio, no habrá transferencia de masa. 


Radtación 

térmica 



FIGURA 14-5 

À diferencia de la radiación de calor, no 
hay algo que se pueda Uamar radiación 
de masa. 



Ànalogía entre la conducción de calor y 
la diiusión de masa. 


Conducción 

E\ lector recordará que el calor se transfiere por conducción, convección y ra- 
diación. Sìn embargo, la masa se transfiere sólo por conducción (Uamada di- 
fusión) y conveccióìiy y no existe algo llamado * 4 radiación de masa’- (a menos 
que iiaya aigo que Scotty sepa y nosotros no, cuando transpoila a ias personas 
“a través de un rayo 1 * hacia cualquier pai’te en el espacio, a la velocidad de ia 
luz) (figura 14-5). La razón de cotiducción del caior en una direcctón x es pro- 
porcional al gradiente de temperatura dT/dx en esa dirección y se expresa por 
la ley de Fourier de la condoccidn del calor como 

firi = g U4-2) 

donde k es la conductividad témiica del medio y A es el área normal a la di- 
rección de transferencia del calor. Dc modo semejante, la razón dc difusión de 
masa, m dif , de una especie qufmica A en un medio en reposo, en la dirección 
jt, es proporcional al gradiente de concentración dCfdx en esa dirección y se 
expresa mediante la ley de Fick de la difusión por (figura 14-6) 

dC A 

(14-3) 

donde D AB es el coeficiente de difusión (o dìfusividad de la masa) de la es- 
pecie en la mezcla y C A es la concentraeión de esa especìe en la mezcla en ese 
lugar. 

Puede demostrarse que las ecuaciones diferenciales, tanto para la conduc- 
ción de calor como para la difusíón de masa, tienen la misma forma. Por Io 
tanto, con sólo cambiar los coeficientes y variables correspondientes, pueden 
oblcnerse las soluciones de las ecuaciones de la difusión de masa a partir de 
las soluciones de las ecuaciones correspondientes de la conducción del calor, 
para el mismo tipo de condiciones de frontera. 

Generacìón de calor 

La generación de caìor se refiere a la conversión de aìguna forma de energía, 
como la eléctrica, la química o la nuclear, en energía íénnica sensible en el 
medio. La generadóu de calor se desarrolla en toda la extensión del medio y 
se exhibe como uua elevación de la temperatura. De manera análoga, en al- 
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gunos problemas de transferencia de masa intervienen reacciones químicas 
que ocurreii dentro de! medio y dan como resultado la generación de una es- 
pecìe en toda su extensión. Por lo tanto, la generación de especies es un fenó- 
meno volumétrico y la razón de generacióu puede variar de punto a punto en 
el medio. Esas reacciones que ocurren dentro del medío se Itaman reacdones 
homogéneas y son análogas a la generación interna de calor. En contraste, al- 
gunas reacciones químicas dan como producto la generación de una especie 
en ìa superficìe, como resultado de que ocurren en la superfìcìe debido al con- 
taeto entre el medio y los alrededores. Éste es un fenómeno supeìficial y, 
como tai, necesita uatarse como una condición de frontera. En los estudíos de 
transferencia de masa, esas reacciones se conocen como reaccíones hete- 
rogéneas y son análogas al flujo especificado de calor en ìa superficìe. 


Convección 

E1 lector recordará que la convección de calor es el mecanismo de transfenen- 
cia de cator en el que intervienen tanto la conducción de calor (difusíón mo- 
lecular) como el movimiento de ìa masa defluìdo. E1 movimiento del fluido 
mejora en forma considerable la transferencia de calor, al quitar el fluido ca- 
lentado cercano a la superficie y reemplazarlo por el más frío que se encuen- 
tra más alejado. En el caso limite de que no hay ningún movimiento dc la 
inasa de íluido, la convección se reduce a conducción. De modo semejante, la 
convección de masa (o transferencia de masa por conveccìón ) es el mecanis- 
mo de transferencia de masa entre una superficie y un fluído en movimiemo 
en ei que intervienen tanto la difusión de masa como eJ movimiento de la 
masa defíuido. E1 movimiento del ftuido mejora lambién en forma considcra- 
ble la transferencia de masa, al quitar el fluido con alta concentración cercano 
a ta superficie y reemplazarlo por el de concentración más baja que se en- 
cuentra más alejado. En la convección de masa, se define una capa limite de 
concentración de manera análoga a la capa límite ténnica y se delerminan 
nuevos parámetros adimensionales, que son Ias eontrapartes de tos números 
de Prandtl y de Nusselt. 

La razón de la convección de calor pai a el ílujo extemo se expresó en fonoa 
conveniente por la ley de Newton del enfriamìento como 

Qc^nv = K^AfT s - r„) (14-4) 

donde h ciìfìv es e! coeficiente de transferencia de calor, es el área superficìal 
y T k - T x es la diferencia de temperatura de uno a otro lado de la capa límite 
térmica, De modo semejante, la razón de la convección de masa puede expre- 
sarse como (figum 14-7) 


^cnnv C&) (14-0 1 ) 

donde ft masa es el coefìciente de transferencia de masa, A v es el área superficial 
y C s — C x es una diferencia apropiada de concentración de uno a otro lado de 
la capa lfmite de concentración. 

En la sección 14-9, se examínan varios aspectos de la analogía entre la con- 
veccióii de calor y la de masa. La analogfa es válida para los casos de haja 
razón de transferencia de masa , en los cuales el gasto de las especies que ex- 
perimentan el flujo de masa es bajo (menor a 10%) en relaeión con el gasto to- 
tal de la mezcla Ifquida o gaseosa. 


Conveci:ión 
de masa: 

Convección 
de ealor: 


Coejìciente de Dìfer&ncìa 
transferencui de 
de masa concemraciátt 



Woob* = AniLAtC - C t ) 



CoeficienTe de 
transferenvìa Diferencia 
de eaìor de tèmperatnra 


FIGURA 14*7 


Ánalogía entre la transferencìa de calor 
por convección v la transferencia de 
masa por conveccíón. 


14-3 ■ DIFUSIÓN DE MASA 

La ley de Fìck de la difusión, propuesta en 1855, afirma que la razón de di- 
fusión de una especie qufmica en el espacio de una mezcla gaseosa (o de una 
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mczcia ■+ d 
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; hVvFoV c” § • ° o 0 “ 0 “° 0 

ÍQtì D O o\ O Q ° Q® ° ° fl °0 O ° 


Base másk-a: 



c C a + f B 


Pa = 


jjì 

P=—* vv A = V 


Base miìlar: 


N à 


c * = -r C =-T’% = 'F 


Relacióti entre ellas: 

P A 

FIGURA 14-8 


C/í k 


ÍSi 

1 A/ 


Maeeras diferentes de expresar la 
concentración de la especie A de una 
mezda binana de A y 


soloción liquida o sólida) es proporcional al gradiente de concentración de 
esa especie eo ese kigar. Àunque una concentración más elevada para una es- 
pecie significa más moléculas de ella por irnidad de voiumen, la concentración 
de una especie puede expresarse de varias maneras. A continuación, se des- 
criben dos formas comunes. 

1 Base másica 

En una base másica, la concentración se expresa en términos de dcnsidad (o 
concentración de masa), ia cual es la masa por unidad de volumen. Si se con- 
sidera uri volumen pequeno l/en un lugar dentro de la mezcla, las densidades 
de una especie (subíndice i) y dc la mezcla (sin subíndice) en ese lugar quedan 
dadas por {figura 14-8} 

Detmdadparvialde la esperíe i: p- t = m t !\J (kg/nv 1 ) 

Dcnsìdad toial dc Ut mczdo: p = m/V=^m|/l/=2 P‘ 

Por lo tanto, la densidad de una mezcla en un lugar es igual a la suma de las 
densidades de sus constintyetues en ese lugar. La concentración de masa tam- 
bién puede expresarse en forma adimensional en términos de la fracción de 
masa, w, como 

m, ntjN Pi 

Fracción de masa de la especie ií \v r ~ = jjjj = j (14-6) 

Nótese que la fracción de masa de una especie varía entre 0 y 1, y la conser- 
vación de la masa requiere que la suma de las fracciones de masa de los cons- 
tituyentes de una mezcla sea igual a 1. Es decir, Zvv,- - 1. Asimismo, 
obsérvese que, en general, la densidad y la fracción de masa de un consti- 
tuyente en una mezcla varían con el lugar, a menos que los gradientes de con- 
centración sean cero. 

2 Base molar 

En una base molar, la concentración se expresa en términos de concentración 
molar (o densidad niolar), la cual es la cantidad de materìa, en kmol, por 
unidad de volumen. Una vez más, si se considera un volumen pequeiio Ven 
un lugar dentro de la mezcla. las concentraciones moìares de mia especie (sub- 
índice í') y de la mezcla (sin subíndice) en ese lugar quedan dadíLS por 

ConcemraciArt motarparvhú de ia especie ì: C t = NJV \ kmol/m't 

Conemmidén molar total de ía mezdu: C = NfV =^NJV - 2^ C, 

Por lo tanto, la coocentración molar de una mezcla en un lugar es igual a la 
suma de las conceturaciones molares de sus constituyentes en ese lugar, La 
concentración molar también puede expresarse en forma adímensional en tér- 
minos de Ìa fracción molar y como 

N t NJV Q 

Frttcción molarde la especie ì: y, = jỳ — ~ ^ (14-7) 

Una vez más, la fracción molar de una especie varía entre 0 y 1, y la suma de las 
fracciones molares de los constituyentes de una mezcla es la unidad, Ey, — I. 

La masa m y el número de moles, M de una sustancia están relacionados en- 
tre sf por m — NM (o, para una unidad de voiumen, p — CW), en donde M es 
la masa molar (también llamada peso molecular) de la sustancia, Esto es de 
esperarse, puesto que la masa de I kmol de la sustancia es M kg, por lo que la 
masa de N kmol es NM kg. Por lo tanto, fas coneentraciones de masa y tnolar 
están relacíonadas entre sí por 
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Pt P 

C — (para la especíe/) y C = ípara la mezela) (14-8) 
donde M es la masa molar de la mezcla : ia cual puede determinarse a partìr de 


= (14-9) 

Las fracciones de masa y molar de la especie i de una mezcla están rela- 
cionadas entre sí por 


= Pí = QM, = M, 
w> p CM y ‘M 


(14-10) 


En los pàrrafos anteriores, se presentan dos enfoques diferentes para la des- 
cripción de la concentración en un lugar y puede ser que el lector se esté pre- 
guntando cuál de ellos es mejor para ser aplicado. Bien, la respuesta depende 
de la situación en la que se encuentre. Los dos enfoques son equivalentes y el 
mejor de eltos para un problema dado es el que proporcione con más facilidad 
la solución deseada. 


Caso especial: Mezclas de gases ideales 

A bajas presiones, puede tenerse una aproximación conveniente de un gas 
o mezcla de gases como un gas ideal, con enror despreciable. Por ejemplo, una 
mezcla de aire seco y vapor de agua en las eondiciones atmosféricas puede 
tratarse como un gas ideal, con un error mucho menor de 1%. La presión total 
de uiia mezcla de gases, P, es igual a la suma de las presiones parciales P ( de 
ios gases que estén en esa mezcla, por separado, y se expresa como P = TP it 
En este caso, a P r se le conoce como presión pardal de la especie i, la cual es 
la presión que la especie t ejercería si existiera sola a la temperatura de la mez- 
cla, en el mismo volumen. Esto se conoce como ley de Dalton de las pre- 
siones aditivas. Entonces, si se aplica la relación de los gases ideales, PV = 
NR U T , donde R tí es la constante universal de los gases, tanto para la especie ì 
como para la mezcla, la fracción de presión de la especie i puede expresarse 
como (figura 14-9) 


P s N t R u Tf V N t 

p ~ rnj/v ~ n ~ y> 


(14-11) 


Por lo tanto, la jracción de presión de la especie ì de una mezda de gases idea- 
les es equivalente a la fracción molar de esa espeeie y puede usarse en lugar 
de ella en el análisis de la transferencia de masa. 


2 mol A 
6 mol B 

P = UOkPa 


Una mezcla de dos gases ideales A y B 



2 

2 + 6 


= 0.25 


P A = y A p = 0.25 x 120 = 30 kPa 

FIGURA 14-9 


Para las mczclas de gascs ideales, la 
fracción dé prcsìón de un gas es igual a 
su fracción molar. 


Ley de Fick de la difusión: 

Medio en reposo que consta de dos especies 

Se mencionó con anterioridad que la razón de difusión de la masa de una es~ 
pecie química en un medio estancado y en una dirección especìfícada es pro- 
porcional ai gradiente local de concentración en esa dirección. Esia relación 
lineal entre la razón de difusión y el gradiente de concentración, propuesta por 
Fick en 1855 t se conoce como ley de Fick de la difusión y puede expresarse 
como 

Flujo dc masa - Constame de proporcionaJìdad X Gradleute de conccniracìón 
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Coneentración Conccntración 

más alta de la más baja de la 

especie A especie A 



Base molan 


^d.f. a “ “ ^ ad ab 


d >'A 

dx 




d{C A /C) 

dx 


UL. 

= -AD Atì —j— (si C = conslante) 

FIGURA 14-10 

Varias expresiones de la ley de Fick de 
la diliisión para una mezcla binaria. 


Diiiisión de masa: 
Conducción de calor: 


Difusividad Gradiente de 
de la masa concentración 

i 

m 4 = -O a „A Pa 


dx 


q = f 

* dx 


Conducíividad Gradiente 
térmica de temperatura 


FIGURA 14-11 


Analogía entre la ley de Fourier de la 
conducción dcl calor y la ley de Fick de 
la difusión de masa. 


Pero la concentración de una especie en una mezcla de gases o en una solu- 
ción líquida o sólida puede defínirse de varias maneras: como la densidad, la 
fracción de masa, la concentración molar y la fracción molar, como ya se dis- 
cutió: por lo tanto, la ley de Fick puede expresarse en forma matemática de 
muchas maneras. Resulta que lo mejor es expresar el gradiente de concen- 
tración en términos de la fracción de masa o molar, y la formulación más 
apropiada de la ley cle Fick para la difusión de una especie A en una mezcla 
binaria en reposo de las especies A y B, en una dirección x especificada, se ex- 
presa por(figura 14-10) 


Basemásica: j tUt A = 

ihútt.A 

d(p A /p) 

„ d\v ,, 


- PD<« ^ 

pDab dx 


Ńm.a 

_ d(C A IC) 

dy A 

tìase moiar: y dlí Á - 

A 

- cd ah Jx 

- CD -ir 


(kg/s • m 2 ) 


(kmol/s • m 2 ) 

(14-12) 


En este caso, j dlt A es el flujo de masa (por difusión) de la especie A (trans- 
ferencia de masa por difusión, por unidad de tiempo y por unidad de área nor- 
mal a la dirección de la transferencia de masa, en kg/s • m 2 ) y j dìf A es el flujo 
molar (por difusión) (en kmol/s • m 2 ). E1 flujo de masa de una especie en un 
lugar es proporcional a la densidad de la mezcla en ese lugar. Nótese que p = 
Pa + Pb es l a densidad y C = C A 4- C B es la concentración molar de la mezcla 
binaria; asimismo, obsérvese que, en general, pueden variar en toda la exten- 
sión de la mezcla. Por lo tanto, pd(p A /p) ¥= dp A o Cd(C A /C) dC A . Pero, en el 
caso especial de densidad constante p de la mezcla o concentración molar C 
constante, las relaciones anteriores se simplifican a 


Base nidsica (p — constante): 
Base molar (C — constante): 


jáiLA “ F> A b 
júif.A ~ —&ab 


dpA 

cLx 

ÚCa 

dx 


(kg/s • nrf) 

(kmoi/s • m 2 ) (14-13) 


La suposición de densidad constante o de concentración molar constante suele 
ser apropiada para las soluciones sólidas y para las líquidas diluidas, pero, con 
frecuencia, éste no es el caso para las mezclas de gases o para las soluciones 
líquidas concentradas. Por lo anterior, la ecuación 14-12 debe usarse en el úl- 
timo caso. En este texto de inlroducción. se limita la consideración a la difusión 
unidimensional de masa. Para los casos bidimensional y tridimensional, la ley 
de Fick puede expresarse de manera conveniente en forma vectorial, sencilla- 
mente al reemplazar las derivadas que aparecen en las relaciones antes dadas 
por los gradientes correspondientes (como j^ = -pD Átì Vw^). 

Recuérdese que la constante de proporcionalidad en la ley de Fourier se 
definió como la conductividad ténnica de la propiedad de transporte. De ma- 
nera análoga, la constante de proporcionalidad en la ley de Fick se define 
como otra propiedad de transporte conocida como el coeficiente de difusión 
binaria o difusividad de la masa, D Atì . La unidad de la difusividad de masa 
es m 2 /s, la cual es la misma que las unidades de la difusividad ténnica o la di- 
fusividad de la cantidad de movimiento (también conocida como viscosidad 
cinemática) (figura 14-11). 

Debido a la naturaleza compleja de la difusión de masa, los coeficientes de 
difusión suelen determinarse en forma experimental. La teoria cinética de los 
gases indica que el coeficiente de difusión para los gases diluidos, a presiones 
ordinarias, es en esencia independienle de la composición de la mezcla y 
tiende a crecer con la temperatura al mismo tiempo que a decrecer con la pre- 
sión según 


D,\b 




7-3/2 

r 


o 


Daba / , 2 /r,\ w 

Dak.: P, \Ti) 


(14-14) 
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Esta rdación es útil en la determinación del coeficicnte de difusión para gases 
a temperaturas y presiones diferentes, a partir de un conocimiento del coefi- 
ciente de difusión a una temperatura y presión especificadas. También se 
cuenta con relaciones más generales, pero complicadas, que toman en cuenta 
los efectos de las colisiones moleculares. En la tabla 14-1, se dan los coefi- 
cientes de difusión de algunos gases en el aire a la presión de 1 atm, a varias 
temperaturas. 

Los coeficientes de difusión de los sólidos y de los líquidos también tienden 
a crecer con la temperatura, exhibiendo al mismo tiempo una fuerte depen- 
dencia respecto a la composición. E1 proceso de difusión en los sólidos y los 
líquidos es mucho más complicado que en los gases y, en este caso, los coefi- 
cientes de difusión se determinan casi exclusivamente en forma experimental. 

En las tablas 14-2 y 14-3, se dan los coeficientes de difusión binaria para 
varias mezclas de gases, así como soluciones sólidas y líquidas, binarias. Con 
base en estas tablas, se hacen dos observaciones: 

1. En general, los coeficientes de difusión son los más altos en los gases y 
los más bajos en los sólidos. Los coeficientes de difusión de los gases 
son mayores que los de los líquidos en varios órdenes de magnitud. 

2. Los coeficientes de difusión se incrementan con la temperatura. Por 
ejempio, el coeficiente de difusión (y, por lo lanto, la razón de la 
difusión de masa) del carbono a través del hierro, en el transcurso de un 
proceso de endurecimiento, se incrementa hasta 6 000 veces conforme se 
eleva la temperatura desde 500°C hasta 1000°C. 


TABLA 14-1 

Coeficientes de difusión binaria de 
algunos gases en atre a la presión 
de 1 atm (tomado de Mills, 1995; 
tabla A.17a, pàg. 869), 


Coeficiente de difusión 
binaria, * 
x 10 5 


T, K 

0 2 

co 2 

h 2 

NO 

200 

0.95 

0.74 

3.75 

0,88 

300 

1,88 

1.57 

7.77 

1.80 

400 

5.25 

2.63 

12.5 

3.03 

500 

4.75 

3.85 

17.1 

4.43 

600 

6.46 

5.37 

24.4 

6.03 

700 

8.38 

6.84 

31,7 

7,82 

800 

10.5 

8.57 

39.3 

9.78 

900 

12,6 

10,5 

47.7 

11.8 

1000 

15,2 

12,4 

56,9 

14,1 

1200 

20,6 

16,9 

77.7 

19,2 

1400 

26,6 

21,7 

99.0 

24.5 

1600 

33.2 

27.5 

125 

30.4 

1800 

40.3 

32.8 

152 

37.0 

2000 

48.0 

39.4 

180 

44.8 


*Multiplíquese por 10.76 para convertìr a ft ? /s, 


TABLA 14-2 

Coeficientes de difusión bìnaría de mezclas dlíuidas de gases a 1 atm 


(tomado de Barrer, 1941; Geankoplís, 1972; Perry ( 1963, y Reid y otros, 1977), 

Sustancia A 

Sustancia B 

T 

K 

&A8 0 

m z /s 

Sustancía A 

Sustancia B 

T, 

K 

®AB 0 &BAt 

m 2 /s 

Aire 

Acetona 

273 

1.1 xio-5 

Argón, Ar 

Nìtrógeno, N 2 

293 

1.9 

X 10- 5 

Aire 

Amoníaco, NH 3 

298 

2.6 x 10- 5 

Carbono bíóxido de, C0 2 Benceno 

318 

0.72 X 10" 5 

Aire 

Benceno 

298 

0.88 x 10- 5 

Carbono bióxido de, C0 2 Hidrógeno, H 2 

273 

5.5 

x 10 _s 

Aire 

Carbono bíóxido de 298 

1.6 x ÌO- 5 

Carbono bióxido de, 

C0 2 Nitrógeno, N 2 

293 

1.6 

x 10" 5 

Aire 

Cloro 

273 

1.2 x 10" 5 

Carbono bióxído de, C0 2 Oxígeno, 0 2 

273 

1.4 

x 10- 5 

Aire 

Alcohol etílico 

298 

1.2 X 10- 5 

Carbono bióxido de T C0 2 Agua, vapor de 

298 

1.6 

x 10" 5 

Aire 

Éter etílico 

298 

0.93 x 10- 5 

Hidrógeno, H 2 

Nitrógeno, N 2 

273 

6.8 

x 10' 5 

Aire 

Helio, He 

298 

7.2 X 10' 5 

Hidrógeno, H 2 

Oxígeno, 0 2 

273 

7.0 

x 10' 5 

Aire 

Hidrógeno, H 2 

298 

7.2 x 10“ 5 

Oxígeno, 0 2 

Amoniaco 

293 

2.5 

x 10- 5 

Aire 

Yodo, l 2 

298 

0.83 x 10- 5 

Oxfgeno, 0 2 

Benceno 

296 

0.39 x 10“ 5 

Aire 

Metanol 

298 

1.6 x 10" 5 

Oxfgeno, 0 2 

Nitrógeno, N 2 

273 

1.8 

x 10- 5 

Aire 

Mercurio 

614 

4.7 x 10- 5 

Oxígeno, 0 2 

Agua, vaporde 

298 

2.5 

X 10 -5 

Aire 

Naftaleno 

300 

0.62 x 10- 5 

Agua, vapor de 

Argón t Ar 

298 

2.4 

x 10‘ 5 

Aire 

Oxfgeno, 0 2 

298 

2.1 X 10- 5 

Agua, vapor de 

Helio t He 

298 

9.2 

x 10 -5 

Aire 

Agua, vapor de 

298 

2.5 x 10" 5 

Agua, vapor de 

Nitrógeno, N 2 

298 

2.5 

x 10" 5 


Nota: Pueden totriarse en cuenta bs efectos de la presión y la temperatura sobre D Ae por medio de la siguiente proporcionalidad: D AS * P f Vp L Asimismo, 
multíphquense los valores de D aS por 10,76 a fin de convertirlos en ft 2 /s. 
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TABLA 14-3 

Coeficientes de difusión binaria de soluciones liquidas diluidas y de soluciones sólidas, a 1 atm 
(tomado de Barrer, 1941; Reid y otros 1977; Thomas, 1991, y Van Black, 1980). 

a) Difusión a través de Ifquidos 


b) Difusión a través de sótidos 


Sustancia A 
(Soluto) 

Sustancia B 
(Solvente) 

T, 

K 

D AB ì m 2 /s 

Sustancia A 
(Soluto) 

Sustancia B 
(Solvente) 

T, 

K 

D ABf m 2 /s 

Amoníaco 

Agua 

285 

1.6 xicr 9 

Carbono s bióxido de Caucho natural 

298 

1.1 x ÌO -10 

Benceno 

Agua 

293 

1.0 x io- 9 

Nitrógeno 

Caucho natural 

298 

1.5 x 10 -10 

Carbono f bióxído de 

Agua 

298 

2.0 X 10- 9 

Oxígeno 

Caucho natural 

298 

2.1 x 10 -10 

Cloro 

Agua 

285 

1.4 x 10- 9 

Helío 

Pyrex 

773 

2.0 x 10 -12 

Etanol 

Agua 

283 

0.84 X 10- 9 

Helío 

Pyrex 

293 

4.5 x 10 -15 

Etanol 

Agua 

288 

1.0 x 10- 9 

Helío 

Silicio, bióxído de 298 

4.0 x 10 -14 

Etanol 

Agua 

298 

1.2 x 10- 9 

Hidrógeno 

Hìerro 

298 

2.6 x 10 -13 

Glucosa 

Agua 

298 

0.69 x 10- 9 

Hidrógeno 

NíqueJ 

358 

1.2 x 10 -12 

Hidrógeno 

Agua 

298 

6.3 x lO' 9 

Hidrògeno 

Níquel 

438 

1.0 x 10 -u 

Metano 

Agua 

275 

0.85 x lO' 9 

Cadmio 

Cobre 

293 

2.7 x ÌO" 19 

Metano 

Agua 

293 

1.5 x lO' 9 

Zinc 

Cobre 

773 

4.0 x 10' 18 

Metano 

Agua 

333 

3.6 x 10- 9 

Zinc 

Cobre 

1273 

5.0 x 10 -13 

Metanol 

Agua 

288 

1.3 x 10- 9 

Antimonio 

Plata 

293 

3.5 x 10 -2S 

Nitrógeno 

Agua 

298 

2.6 x 10" 9 

Bismuto 

Plomo 

293 

1.1 x 10" 20 

Oxígeno 

Agua 

298 

2.4 x 10' 9 

Mercurio 

Plomo 

293 

2.5 x 10 -19 

Agua 

Etanol 

298 

1.2 x 10“ 9 

Cobre 

Aluminio 

773 

4.0 x 10 -14 

Agua 

Etìlenglìcol 

298 

0.18 x 10~ 9 

Cobre 

Aluminio 

1273 

1.0 x 10 -10 

Agua 

Metanol 

298 

1.8 X 10‘ 9 

Carbono 

Hìerro (fcc)* 

773 

5.0 x 10 -15 

Cloroformo 

Metanol 

288 

2.1 x 10 -9 

Carbono 

Híerro (fcc) 

1 273 

3.0 x 10 -n 


*{fce — abreviatyra del tipo de celda de estrjctura crìstalina: cúbica centrada en las caras. fBCe-ceotered cubìc). 


TABLA 14-4 

En una mezcla binaria de gases 
ideales, de las especies A y B, el 
coeficiente de difusión de A en Be s 
igual al coeficiente de difusìón de B 
en A y ambos se incrementan con 
Ja temperatura 

0 ^Aire-H^O 

a 1 atm, en m 2 /s 
T t °C (de la ecuación 
14-15) 


0 

2.09 X 10 -5 

5 

2.17 X 10 -5 

10 

2.25 X 10 -5 

15 

2.33 X 10 -5 

20 

2.42 X 10 -5 

25 

2.50 X 1Q -5 

30 

2.59 X 10 -5 

35 

2.68 x 10 -5 

40 

2.77 x 10 -5 

50 

2.96 x 10 -5 

100 

3.99 x 10~ 5 

150 

5.18 x 10- 5 


Debido a su iiìiportancia práctica, la difusión del vapor de agua en el aire ha 
sido el tema de varios estudios y se han desarrollado algunas fórmulas em- 
píricas para el coeficieute de difusìón D H?a . aire . Marrero y Mason (1972) pro- 
pusieron esta popular fórmula: 

7 ^ 2.072 

Z>H 3 cKAi re = 1 87 X 10' lfl ~~ (m 2 /s). 280 K < T < 450 K (14-15) 

donde P es la presión total en atm y Tes la temperatura en K. 

El mecanismo ìmpulsor primario de Ja difusión de masa es el gradiente de 
concentmcìón, y la difusión de masa debida a un gradìente de concentración 
se conoce como difusión ordinaria. Sin embargo, la difusión también puede 
ser causada por otros efectos, Los gradìentes de temperatura en un medio 
pueden causar difusión térmica (también llamada efecto de Soret) y los gra- 
dientes de presión pueden dar por resultado difusión por la presión. Sin em- 
bargo, estos dos efectos suelen ser despreciables, a menos que los gradientes 
sean muy grandes. En las centrífugas, se usa el gradíente de presión generado 
por el efecto centrffugo para separar soluciones de líquidos e isótopos 
gaseosos. Puede usarse con éxito un campo externo de fuerzas, como un 
campo eléctrico o magnético, aplicado sobre una mezcla o solución, con el fin 
de separar de la mezcla moléculas eargadas eléctrícamente o magnetìzadas 
(como en un electrolito o un gas ionizado). Esto se conoce como difusión 
forzada. Tambíén, cuando los poros de un sólido poroso, como el gel de 
sílice, son más pequenos que el recorrido libre medio de las moléculas 
gaseosas, las colisìones moleeulares pueden ser despreciables y puede inicia- 
rse un fiujo de moléculas libres, Esto se conoce como difusìón de Knudsen. 
Cuando el tamano de las moléculas gaseosas es comparable con ei del poro, 
las moléculas adsorbídas se mueven a to largo de las paredes de los poros. 
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Esto se conoce como difusión superfíciai. Por último, las partículas cuyo 
diámetro está por debajo de 0.1 pm, como las de niebla o de hollín, actúan 
como moléculas grandes y la difusión de esas partículas debida al gradiente de 
concentración se llama movimiento browniano. Las partículas grandes 
(aquellas cuyo diámetro es mayor que 1 /um) no son afectadas por la difusión, 
ya que su movimiento lo rigen las leyes de Newton. En el tratamiento ele- 
mental de la difusión de masa que se presenta en este texto, se supone que es- 
tos efectos adicionales no existen o son despreciables, como suele ser el caso; 
sugerimos al lector interesado que consulte libros avanzados sobre estos 
temas. 


EJEMPLO 14-1 Determinación de las fracciones de masa 
a partir de las fracciones molares 

Sobre una masa molar, la composición del aire seco estándar se da como 
78.1% de N 2 , 20.9% de 0 2 , 1.0% de Ar y pequenas cantidades de otros cons- 
tituyentes (flgura 14-12). Si se considera a estos otros constituyentes como Ar, 
determine ias fracciones de masa de los constituyentes del aire. 

SOLUCIÓN Se conocen las fracciones molares de los constituyentes del aire. 
Deben determinarse las fracciones de masa. 

Suposición Las pequenas cantidades de los otros gases que están en e! aire son 
consideradas como argón. 

Propiedades Las masas molares del N 2 , 0 2 y Ar son 28.0, 32.0 y 39.9 
kg/kmol, respectivamente (tabla A-l). 

Análisis Se determina que la masa molar det aire es 

M = 2 y,M ( s= 0.781 X 28.0 + 0.209 X 32.0 + 0.01 X 39.9 = 29.0 kg/kmol 

Entonces, a partir de la ecuacìón 14-10, se conciuye que las fracciones de 
masa de los gases constituyentes son 


AIRE 

78.1% N 2 
20.9% 0, 
1.0% Ar 


FIGURA 14-12 

Esquema para el ejemplo 14-1. 


M m n 2 28.0 

N 2 : m ' n , = 3 ’ m , ~ h j = (0.781) = 0.754 

M 0 32 0 

0 2 : - ya = (0:209) - 0.231 

M At 39 9 

Ar: = y* - (0.01) - 0.014 


Por lo tanto P ías fracciones de masa del N 2f 0 2 y Ar en la atmósfera estándar 
seca son 75A% f 23,1% y 1.4%, respectivamente. 


14-4 • CONDICIONES DE FRONTERA 

Con anterioridad, se mencionó que la ecuación de la difusión de masa es 
análoga a la ecuación de la difusión (conducción) de calor, por lo que se nece- 
sitan condiciones comparables de frontera para determinar la distríbucíón de 
concentración de la especie en un medio. Dos tipos comunes de eondiciones 
de frontera son 1) la concentración especifìcada cle la especie, la cual corres- 
ponde a la temperatura especificada y 2) el flujo especìficado de la especie, el 
cual corresponde al flujo especificado de calor. 

À pesar de su aparente semejanza, exìste una diferencia importante entre la 
temperatura y la concentración: necesariamente, la primera es una función 
continua, pero, en general, la concentracíón no lo es. Por ejemplo, las tempe' 
raturas de la pared y del aire en la superficie de esta pared síempre son ìas mis- 



À diferencia de la temperatura, las 
coricentraciones de la especie en Jos dos 
lados de una interfase líquído-gas (o 
sólido=gas o sólido-líquído) no suelcn 
ser las mismas. 
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Una superficie impermeable en la 
transferencia de masa es análoga a nna 
superficie aislada en la transferencia de 
calor. 


mas. Sin embargo, las eoncentraciones del aire en los dos lados de una inter- 
fase agua-aire es obvio que son muy diferentes (de hecho T la concentración del 
aire en el agua es cercana a cero}* De modo semejante, las concentraciones 
del agua en los dos lados de Ia ìmerfase agua-aire también son diferentes, in- 
cluso cuando el aire está saturacio (figura 14-13). Por lo tanto, al especificar 
una condición de frontera, no basta con especificar el lugar. También es nece- 
sario especìficar el lado de la frontera. Para ello, se consideran dos superfícies 
imaginarias en los dos lados de la interfase que están infinitamente cercanas a 
ésta. Sìempre que exista una duda, se ìndica ef lado deseado de la interfase, 
mediante la especificación de su fase como un subíndice. Por ejcmplo, la con- 
centración del agua (Iíquida o vapor) en los lados dd líquido y dd gas de una 
interfase agua-aire, en x = 0, puede expresarse, en términos molares, como 

yH : 0, iado del líquìdo (0) — >' j y ^^,0. lado dd gas (0) ~ (14-16) 

Si se apiica la ley de Fick, la condición de frontera de flujo constante de la 
especie, para una especie A en difusión en una frontera, en x — 0, se expresa, 
en ausencia de cualquier sopfo o succióm como 

= 7.4,0 (14-17) 

j = 0 

donde j A 0 y j A 0 son los flujos molares y de masa especificados de la especìe 
A en la frontera, respectìvamente. Eì caso especial de flujo cero de masa, 
( j A Q = j A Q = 0), corresponde a una supcrficie impermeable para la cual 
dy Á (0)/dx = dw A (0)/dx = 0 (figura 14-14). 

Para aplicar la condición de frontera de concentración especificada , debe 
conocerse la concentracìón de una especie en la frontera. Esta información 
sueìe obtenerse a partir del requisito de que debe existir equilìbrio termodì - 
námico en la interfase de dos fases de una especie. En el caso de la interfase 
aire-agua, los valores de la concentración del vapor de agua en el aire se de- 
terminan con facilidad basándose en ìos datos de saturación, como se muestra 
en el ejemplo 14-2, 


CD ab 


dx 


- Ja. ú 


dw A 


Aìre 

92 kPa. 15°C 


Lago 

I5°C 


Ĺ 


Airc saturado 

ladmlel aiTe = 0t)ÌS5 




^HrpQ, kidti dd líquido — ^ 


FIGURA 14-15 

Esquema para cl ejcmplo 14-2, 


EíEMPLO 14-2 Fracción molar de vapor de agua 
en la superficie de un lago 

Determine la fracdòn molar dei vapor de agua en la superficie de un iago cuya 
temperatura es de 15X y compárela con !a fracción molar de agua en el propio 
!ago (figura 14-15). Tome la presión atmosférica en el nìvel del lago como 92 kPa. 

S0LUCIÓN Deben determinarse y compararse ta fracción molar del vapor de 
agua en la superficie de un lago y la fracción molar del agua en el propio !ago, 
Saposiciones 1 Tanto el aire como el vapor de agua son gases ideales. 2 La 
fracción molar del aire dìsuelto en el agua es despreciable. 

Propiedades La presión de saturación del agua a 15°C es 1.705 kPa (tabla A-9). 
Anáiisìs El aíre en la superficie del agua está saturado. Por to tanto, la presión 
parcial del vapor de agua en el aire, en 1a superfìcie del lago, es senciliamente 
la presíón de saturacíón del agua a 15 Q C, 

Pypx* Pmiiyv'- 1-705 kPa 

Si se supone que tanto el aire como el vapor son gases ideales, !a fracción mo- 
lar del vapor de agua en el aire, en la superficie del lago, se determina a partir 
de la ecuación 14-11 como 

_ ^vupor _ 1.7Q5 kPa _... , 0Kef 

.Yvupor p 92 kPa 0.11185 (o 1.85/o) 
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El agua contíene algo de aire dísuelto, pero \a cantidad es despreciable. Por lo 
tantOj puede suponerse que todo el lago es agua líquida. Entonces, su fracción 
molar queda 

^agua. tado tiel líquido = LO (O 1 00%) 

Disctìsión Nótese que la concentración sobre una base moiar es 100% pre- 
cisamente debajo de la interfase aire-agua y 1.85% precísamente arriba de 
ella, ínciuso si se supone que el aire está saturado (de modo que éste es el valor 
más alto a 15°C). Por lo tanto, pueden tenerse discontinuídades enormes en las 
concentraciones de una especie a través de las fronteras de fases. 


La situación es semejante en las interfases sólìdo-líquido. Una vez más, a 
una temperatura dada, sólo una cierta canddad de sólido puede disolverse en 
un líquìdo, y la solubilidad del sólido en el líquido se determina con base en 
el requisito de que existe equilibrio termodinámìco entre el sólido y la solu- 
ción en la interfase. La solubilídad representa la canndad máxima de sólido 
que puede disolverse en un líquido a una temperatura especificada y se en- 
cuentra con amplitud en ìos manuales de química. En la tabla 14-5, se presen- 
tan datos muestra para ia solubilidad del cloruro de sodio (NaCl) y del 
bìcarbonato de calcio [Caí HCO^)^] a varias temperaturas. Por ejempio, la so- 
lubilidad de la sal (NaCI) en agua a 310 K es 36.5 kg por 100 kg de agua« Por 
lo lanto, ia fraeción de masa de la sal en la salmuera, en la interfase, es sim- 
plemente 


^aaUadodellíqutdo ^ (100 + 36 5) kg 0.267 (o 26.7%) 

en tanto que la fracción de masa de la sal en la sal sólida pura es w ~ 1.0. 
Nótese que el agua se vuelve saturada con la sal cuando 36.5 kg de ésta se 
disuelven en 100 kg de agua, a 310 K. 

En muchos procesos, interviene la absorción de un gas en un liquido. La 
mayor parte de los gases son débilmente solubles en los líquidos (como ei aire 
en el agua); para esas soluciones díluidas, se observa que las fracciones mo- 
lares de una especie i en las fases gaseosa y líquida, en la interfase, son pro- 
porcionales entre sí. Es decir, y u ìaáoáeìm « y íJa dodd uqniàw o bien, P u ladadel m ^ 
Py ti ladodd iíquíjo? puesto que, para las mezclas de gases ìdeales, y iJadodel gas = P L 
lad0 deJ ^JP. Esto se conoce como ley de Henry y se expresa como 


TABLA 14-5 

Solubilídad de dos compuestos 
ínorgánícos en agua a varias 
temperaturas, en kg ( en 100 kg de 
ella [tomado de Hartdbook of 
Chemìstry (Nueva York; McGraw- 
Hill, 1961)]. 



Soluto 



Bicarbonato 

Tempera- 

Sal, 

de calcío, 

tura, K 

NaCI 

Ca(HC0 3 ) 2 

273.15 

35«7 

16.15 

280 

35.8 

16.30 

290 

35.9 

16.53 

300 

36.2 

16.75 

310 

36.5 

16,98 

320 

36.9 

17.20 

330 

37.2 

17.43 

340 

37.6 

17.65 

350 

38.2 

17.88 

360 

38.8 

18.10 

370 

39.5 

18.33 

373.15 

39.8 

18.40 


P/, tado del gas . 

Tuaíto úciiíqiwio "" (cn 1 e inteifíisc) 


U4-I8) 


donde H es la constante de Henry, la cuaí es el producto de la presión total 
de la mezcla gaseosa y la constante de proporcíonaìidad. Para una especie 
dada, sólo es función de la temperatura y práctícamente es independiente de la 
presión para prestones por debajo de alrededor de 5 atm. En la tabìa 14-6, se 
dan valores de la constante de Henry para varias soluciones acuosas, para 
varias temperaturas. Con base en esta tabla y la ecuación anterior, se hacen las 
observaciones siguientes: 

1. La concentración de un gas disuelto en un líquido es inversamente 
proporcional a la constante de Henry. Por lo tanto, entre mayor sea esta 
constante, menor será la concentración de ìos gases disuehos en el 
líquido. 
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Gas A 

^A. lado del £& 

’ ?A, íado dei líquido 

TABLA 

14-6 






Gas: A 
Líquido: B 

Constante de Henry, H (en bars) p para gases seleccionados, en agua para 
presiones bajas a moderadas {para e! gas / T H = P Ua dod e i g ^, 

(tomado de Mills P 1995; tabta A-21). 

Soluto 

290 K 

300 K 

310 K 

320 K 

330 K 

340 K 



H 2 S 

440 

560 

700 

830 

980 

1140 



co 2 

1280 

1710 

2170 

2 720 

3 220 


■Lt. ladoiicl gas CC ^A, Eado del líquido 

0 2 

38000 

45 000 

52000 

57 000 

61000 

65 000 



h 2 

67 000 

72 000 

75 000 

76000 

77 000 

76000 



co 

51000 

60000 

67000 

74 000 

80000 

84000 

, ladu díl 

p 31 ^A, Isdo dcl líquido 

Aire 

62 000 

74000 

84000 

92 000 

99000 

104000 



n 2 

76 000 

89 000 

101000 

110 000 

118000 

124000 


'T|, ladudcl gas , IdJo d.'l líquido 

FIGURA 14-16 

Puede haeerse que se escapen los gases 
disueltos en un líquido al calentar este 
último. 


2. La constante de Henry aumenta (y, de este modo, la fracción de un gas 
disuelto en el iíquido decrece) al aumentar la temperatura. Por lo tanto, 
pueden hacerse escapar los gases disueltos cn un liquido al calentar este 
último (figura 14-16). 

3. La concentración de un gas disuelto en un Iíquido es proporeional a la 
prestón parcial del gas. Por lo tanto, puedc hacerse que aumente la 
cantidad de gas disuelto en un líquido al aumentar 1a presión del gas. 
Puede aprovecharse esto en la carbonatación de las bebidas gaseosas 
con gas C0 2 . 

En sentido estricto, el resultado obtenido a partir de la ecuación 14-18 para la 
fracción tnolar de gas disuelto es válido para la capa de Iíquido precisamente 
debajo de la interfase y no necesariamente para todo el líquido. Esto úllimo 
sólo sucederá en el caso en que se establece el equilibrio termodinámico de las 
fases en toda la extensión de la masa completa de líquido, 


Aire 


Aire saiurado 


1 


uire seco, tado Jel gas 


Lago 

17 G C 


airc scco. lado del líquido 


FIGURA 14-17 

Esquema para el ejemplo 14-3. 


EJEMPLO 14-3 Fracción molar de! aire disuelto en el agua 

Determine la fracción molar del aire disueito en el agua, en la superficie de un " 
lago cuya temperatura es de 17°C (figura 14-17). Tome la presión atmosférica J 
en el nivel del lago como 92 kPa. 

SOLUCIÓN Debe determinarse la fracción molar del aìre disuelto en el agua T I 
en ta superfìcie de un lagc. 

Suposiciartes 1 Tanto el aire como el vapor de agua son gases ideales. 2 E! 
aire es débilmente sotubte en el agua t de modo que es aplícable ta ley de Henry. 
Propiedades La presión de saturación del agua a 17°C es 1.96 kPa {tabla A- 
9). La constante de Henry para e! aire disuelto en agua, a 290 K P es H = 
62 000 bars (tabla 14-6). 

Anáfisis Este ejempto es semejante al anterior. Una vez más, el aìre en la su- 
perficie del agua está saturado, por lo que la presión parcial del vapor de agua 
en el aire, en la superfíde del lago, es (a presíón de saturación de! agua a 17 a C f 

P vapor “ P Wa Ì7 fl C ” ^ -96 kPa 

Si se supone que tanto el aíre como e! vapor son gases ideales, se determina 
que la presíón parcíal del aire seco es 


Pùkkco = P - P V3pof = 92- 1.96 = 90.04 kPa = 0.9004 bar 


http://gratislibrospdf.com/ 














787 

CAPÌTULO 14 


Nótese que, con poca pérdida de exactitud (un error de alrededor de 2%), se 
pudo haber ignorado la presión del vapor de agua, debido a que la cantidad de 
vapor en el aire es tan pequeńa. Entonces, la fracción molar del aire en el agua 
queda 

_ ^aireseco, ladodel gas _ 0.9004 bafS _ . _ 

3'uire scco, lado Uel líquido ~ 67 900 baTS * 

la cual es muy pequeńa, como era de esperarse. Por lo tanto, la concentración 
de aire en el agua, precisamente debajo de la interfase aire-agua, es de 1.45 
moles por cada 100000 moles. Pero resulta obvio que éste es oxfgeno sufi- 
ciente para los peces y otras criaturas que se encuentran en el lago. Nótese que 
la cantidad de aire disuelto en el agua disminuye al aumentar la profundidad. 


Se mencionó con anterioridad que el uso de la ley de Henry queda limitado 
a las soluciones diluidas gas-líquido; es decir, un líquido con una pequena 
cantidad de gas disuelto en él. Entonces la pregunta que surge de manera natu- 
ral es: ^qué se hace cuando el gas es intensamente soluble en el líquido (o en 
el sólido), como el amoniaco en el agua? En este caso, no es aplicable la 
relación lineal de la ley de Henry, y la fracción molar de un gas disuelto en el 
líquido (o en el sólido) suele expresarse como función de la presión parcial del 
gas en la íase gaseosa y la temperatura. En esta situación, una relación apro- 
piada para las fracciones molares de una especie en los lados del líquido y del 
gas de la interfase se expresa por la ley de Raoult como 

P\ t dcl AV, ludo del »)»s P .V/, |ado dcl Ifquido P\. sátil ) (14-19) 


donde P itíial (T) es la presión de saturación de la especie / a la temperatura de 
la interfase y P es la presión total del lado de la fase gaseosa. En los manuales 
de química, existen tablas de datos para las soluciones comunes, como la solu- 
ción amoniaco-agua, que se usa con amplitud en los sistemas de refrigeración 
por absorción. 

Es posible que los gases se disuelvan en sólidos , pero, en esos casos, el pro- 
ceso de difusión puede ser muy complicado. La disolución de un gas puede 
ser independiente de la estructura del sólido o depender intensamente de la 
porosidad de éste. Algunos procesos de disolución (como la del hidrógeno en 
titanio, semejante a la del C0 2 en agua) son reversibles y, por consiguiente, 
mantener el contenido de gas en el sólido requiere el contacto constante de 
este ultimo con un depósito de ese gas. Algunos otros procesos de disolución 
son irreversibles . Por ejemplo, si se disuelve oxígeno gaseoso en titanio se 
forma Ti0 2 sobre la superficie, y el proceso no se invierte. 

La concentración de la especie gaseosa / en el sólido en la interfase, C ( lado 
dcisóiido» es proporcionai a la presión parcial de esa especie / en el gas, P, , ado(k , 
gas , en el lado del gas de la interfase y se expresa como 

L /. iado dd sftiìiio d X , }K , W dc , gas (kinol/m ) (14-20) 

donde íf es la solubilidad. Si se expresa la presión en bars y se observa que la 
unidad de la concentración molar es kmol de la especie / por m 3 , la unidad de 
la solubilidad es kmol/m 3 • bar. En la tabla 14-7, se dan datos de la solubilidad 
para combinaciones seleccionadas gas-sólido. E1 producto de la solubilidad de 
un gas y el coeficiente de difusión de ese gas en un sólido se conoce como la 
permeabilidad la cual es una medida de la capacidad del gas para penetrar 
un sólido. Es decir, = ìfD AB , donde D AB es la difusividad del gas en el 


TABLA 14-7 

Solubilidad de gases y sólidos 
seleccionados (para el gas / f 


Ct, lado del sólido /P>, lado del gas) 

(tomado de Barrer. 194 1). 


Gas 

Sólido 

T t K 

kmol/m 3 • bar 

0 2 

Caucho 

298 

0.00312 

n 2 

Caucho 

298 

0.00156 

co 2 

Caucho 

298 

0.04015 

He 

Si0 2 

293 

0.00045 

h 2 

Ni 

358 

0.00901 
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sólido. La pernncabilidad es inversamente proporcional al espesor y tiene la 
unidad kmol/s ■ bar. 

Por último, sì en un proeeso interviene ìa sublimación de un sólido puro 
{como el hielo o C0 2 sólido) o la evaporacìón de un líquido puro (como el 
agua) en un medio diferente, como el aire, la fracción molar (o de masa) de ia 
sustancia. en la íase líquida o sólida se toma sencillamente como 1.0 y puede 
detemiinarse con facilidad la presión parcial (y ? por lo tanto, la fracción molar 
de esa sustancia en la fase gaseosa) a partir de los datos de saturación de la 
misma a la temperatura especificada. Àsimismo, la suposición de equilibrio 
termodinámico en la interfase es muy razonable para los sólidos puros, los 
líquidos puros y las soiuciones, excepto cuando, en esa interfase, están ocu- 
mendo reaeciones químicas. 


Placa de 
nfquel 


] 


Aire 


H 2 


358 K 
30í> kPu 


FIGURA 14-t8 

Esquema para el ejemplo 14-4, 


EJEMPĹO 14*4 Difusión de gas hidrógeno hacia dentro 
de una placa de níquei 

Considere una placa de níquel que está en contacto con gas hidrógeno a 358 K 
y 300 kPa, Determine la densidad molar y másìca del hídrògeno en el níquel, 
en la interfase (figura 14-18). 

SQLUCIÓN Una placa de níquel está expuesta a hidrógeno. Deben determi- 
narse Ea densidad molar y másíca del hìdrógeno en el níquel, en ia interfase, 
Suposicmn El níquel y el hidrógeno se encuentran en equìlibrio termodinámìco 
en la interfase. 

Propiedades La masa molar dei hidrógeno es M — 2 kg/kmol (tabla A-l). La 
solubilidad del hidrógeno en el níquel a 358 K es 0.00901 kmol/m 3 ■ bar (tabla 
14-7). 

Análisis Al observar que 300 kPa — 3 bars r se determina, a partir de la 
ecuación 14-20, que la densidad molar del hidrógeno en el níquel, en la inter- 
fase, es 

Qt, lailo Jd sólido = íf X P H ; , íado del gas 

= {0.00901 kmol/m 3 - bar)(3 bars) — 0.02? kmol/m 1 
Esto corresponde a una densidad de masa de 

Ph 2 . laJo dd latJo del gas. ^H 2 

= (0.027 kmol/ra?)(2) = 0.054 kg/m 3 

Es decír, se tendrán 0.027 krnol (o sea 0.054 kg) de gas H 2 en cada m 3 de vo- 
lumen de níquel adyacente a la interfase. 


TABLA 14-8 

Analogía entre la conduccìón de 

calor y la difusión de masa en 

un 

medio en reposo 


Difusión de 

masa 

Conducción 

Base 

Base 

de calor 

másica 

molar 

T 


V, 

k 

PDàB 

cd ab 

<7 

h 

I 

Ct 

&AB 

C A b 

í 

Ĺ 

L 


14-5 - DIFUSIÓN ESTACIONARIA DE MASA 
A TRAVÉS DE UNA PARED 

Muchos problemas prácticos de transferencia de masa comprenden la difusión 
de una especie a través de un medio iimitado por pianos paralelos, en la que 
no se tìenen reacciones químicas homogéneas, en condiciones unìdimensio- 
nales estacionarìas. Esos problemas de transferencia de masa son análogos a 
los problemas de conducción unidimensional estacionaria de caior en una 
pared pìana, sin generación de calor, y pueden analizarse de manera análoga. 
De hecho, pueden apiicarse muchas de las reiaciones desarrolladas en el capí- 
tulo 3, para la transferencia de masa, reemplazando la temperatura por la frac- 
cíón de masa (o la molar), la conductividad térmica por pD AB (o CD AB ) y el 
flujo de calor por el flujo de masa (o molar) (tabla 14-8). 
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Considérese nna pared plana sólìda (medio B) de área A, espesor L y densi- 
dad p. La pared está sujeta en ambos lados a concentraeíones diferentes de 
una especie A, a la cual es permeable. Las supertlcies fronteras, en x = 0 y 
x = L, están localizadas dentro del sóiido adyacente a las ìnterfases y las frac- 
ciones de masa de A en esas supedìcies se mantienen en w Ai ( y w A 2 , respecti- 
vamente, en todo momento (figura 14-19). La fracclón de masa de la especie 
A en la pared vai ía sólo en la dìrección x y puede expresarse corno w A (x). Por 
lo tanto, en este caso, la transferencia de masa a través de la pared puede mode- 
larse como estacionaria y unidìmensionaL Después, se determina la razón de 
la difusión de masa de la especie A . a través de la pared, aplicando un proce- 
dimiento semejante al que se utílizó en el capftulo 3 para la conducción del 
calor. 

La concentración de la especie A en cualquier punto no cambia con el 
tiempo, puesto que la operación es estacionaria, y no bay producción ni des- 
trucción de la especie A, ya que no están ocurriendo reacciones químicas en el 
medio. Entonces, el principio de conservación de ìa masa para la especie A 
puede expresarse como: el gasto de masa de la especie A, a través de la pared 
y en cuatquier sección transversal, es el mìsmo\ es decir, 

m d[f Á = j A A = constame (kg/s) 

Entonces la ley de Fick de la difusión queda 

. m-m,A dw A 

Ja = —J— = -pD,\H = consvante 



0 L ■* 

FIGURA 14-19 

Esquema para la difusión de masa 
unidimensional estacíonaria de la 
espeeie A t a través de una pared plana. 


MeUín 

B 


Si se separan las variables en esta ecuación y se integran de uno a otro lado de 
la pared, desde x — 0, donde w( 0) = w A% h hasta x = L, donde w(L) — w A 2ì se 
obíiene 


í?í dif, A 

A 


j>-c 


pD AB dw A 


(14-21) 


donde la razón de ia transferencia de masa, m dìí A , y el área A de la pared se 
extraen del signo integraL ya que las dos son constantes. Si la densidad p y el 
coeficiente de difusión de masa, D AB , varian poco a lo largo de la pared, en- 
tonces puede suponerse que son constantes. En ese caso, puede realizarse la 
ìntegración, para obtener 


^ dìí, A, furefl — pD AH A 


ul 4. I 


' — d aìì a 


Pa, i " Pa,i 


(kg/s) (14-22) 


Esta reladòn puede reordenarse como 



t í *— --VWWV^==^ 

R 

a) Flujo de caíor 


T i 


- W An 2 _ W Aíl - W Áa 
diU ' lw,rcíl UpD^A 


< 14-23) 


donde 


R = T 
dirparcd pD AB A 

es la resistencia a la difusión de la pared, en s/kg, la cual es análoga a la re- 
sistencia eléctrica o a la conducción de una pared plana de espesor L (figura 
14-20). Por lo tanto, se concluye que ìa razón de la difusión de masa a través 
de itna pared plana es proporciona! a la densidad promedio, al área de la 
paredy a la diferencìa de concentración de uno a otro ìado de la pared, pero 
es inversamente proporcìonai al espesor de esta última. Asimismo, una vez 
que se determina la razón de la difusión de masa, puede determinarse la trac- 
ción w Á (x) de masa, en cualquier ubicación x y al reemplazar, en la ecuación 
14-22, w A 2 por w Á (x) y L por x. 


WWWW 

R. 


h) Fl^jo dc corrientc 


” A. I 


_ ^ 1-^,2 
"dif. A ~ d 

—WWW—— 

r _ 


c) Rujo dc masa 


FIGURA 14 20 


Ànalogía entre los conceptos de 
resistencia térmica, eléctrica y de la 
difusión de masa. 
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Puede repetirse el análisis precedente sobre una base molar, con este resul- 
tado 



FIGURA 14*21 

Difusión utiidimensíonal de masa a 
través de una capa esférica ouna 
dlíndrìca. 


m i }'a, 1 )'A. 2 _ ^ , Q. i " Q, 2 

paned “ L 7 7 


~ 3 1 /!. i 

^ dff ( ptiRítl 


(14-24) 


donde /? dif pared = LÌCD ab A es la resistencia a la difusión molar de lapared, 
en s/kmol. Nótese que las fracciones molares vienen acompanadas por las 
concentraciones molares, y las fracciones de masa lo son por la densidad, 
Puede usarse cualquiera de las dos relacìones para determinar Ia razón de di- 
fusión de la especìe A a través de la pared, dependiendo de si se conocen las 
fracciones de masa o molares en las fronteras, Asimismo, los gradientes de 
concentración son diferentes en ambos lados de una interfase y, como conse- 
cuencia, no pueden construirse redes de resistencia a la difusión de una mane- 
ra anáioga a las redes de resistencia térmica, 

En el desaiToIlo de estas relaciones, se supuso que la densidad y el coefi- 
ciente de difusión de la pared son casi constantes. Estas suposiciones resultan 
razonables cuando una pequena cantidad de la especieÀ se difunde a través de 
la pared y, por lo tanto, la concentracìón de A es pequena. La especieÀ puede 
ser un gas, un iíquido o un sólido. Àsimismo, la pared puede ser una capa 
plana de un liquido o de un gas, sìempre y cuando se encuentre en reposo. 

La analogía entre la transferencia de calor y la de masa también se aplica a 
las configuraciones geométricas cilíndńcas y esféricas. Si se repite el procedi- 
rniento descrito en el capítulo 3 para ia conduccìón de calor, se obtiene las 
siguientes relaciones análogas para la transferencia unidimensiona! esta- 
cionaria de masa a tra%'és de capas cilíńdricas o esféricas sìn ocurrencia de 
reaceiones químicas (figura 14-21) 


m d[f,A,di = 2 vLpD" ]n( ,. /r|) = 2ttLD ab 

_ W A r I “ Wa, 2 . „ PA. I ~ 2 

m dír.A.esf = 4 rrr^pD^ ^ _ f| = 4irr l r 1 D AB 

o, sobre una base molar. 


(14-25) 

(14-26} 


^dif. A'Qìì 


— 2 'trLCD m 


v,t 1 - Va .2 
ln(r 2 /r L ) 


= 2ttLD ab 


Q, i c Á 2 

lntryr,) 


- 4lTr ir 2 CD ÁU 


)ai 

r 2 ” r ì 


4’írr ì r?D AB 



(14-27) 

(14-28) 



La razón de difusión de una especie 
gaseosa a través de un sólido puede 
determìnarse a partìr de un conocimiento 
de las presiones parciales de ese gas en 
ambos lados y de la permeabilidad del 
sólido al mismo. 


En ias anteriores fórmulas, L es la longilud del cilindro, es cl radio interior 
y r 2 es el radio exterior para eJ cilindro o la esfera. Una vez más, las superfi- 
cies fronteras en r = r k y r — r 2 están iocalizadas dentro del sólido adyacente 
a las interfaces, y las fracciones de masa de À en esas superficies se mantienen 
a w At t y w Á2 , respectivamente, en todo momento. (Podrían hacerse enuncia- 
dos semejantes para la densidad, ia concentración molar y la fracción molar de 
la especie À en las fronteras). 

Se mencionó con anterìoridad que la concentración de la especie gaseosa en 
un sólido en la interfase es proporcìonai a la presión parciai del gas adyacente 
y se expresó como C A _ lado del s61ido = if AB P A , ladodei gas ^onde f AB es la solubili- 
dad (en kmol/m 3 • bar) del gas A en el sólido B. También se mencionó que el 
producto de la solubilidad y el coefìciente de difusión se llama permeabilidad, 
ty Ab = f ab &AB (en kmol/m ■ s • bar). Entonces el gasto molar de un gas a 
través dc un sólido, en condiciones unidimensionales estacionarias, puede ex- 
presarse en términos de las presiones parciales del gas adyacente en los dos la- 
dos del sólido, reemplazando C A en estas relaciones por f AB P A o ^ AB P A ID AB . 
Por ejemplo, en el caso dc una pared plana da (figura 14-22) 
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p p ^ p _ p 

^dif, pared = ^ = £ (kíT10l/s) (14-29) 

donde P Àt j y /\ 2 son las pms’í’oftes /jorcMes del gas A en los dos lados de la 
pared. Si se sigue el mismo procedimiento, pueden obtenerse relaciones se- 
mejantes para las capas cìlíndricas y esféricas. También, si se da la perme- 
abilidad con base en masa (en kg/m - s * bar), entonces la ecuación 14-29 da el 
gasto de masa por difusióm 

A1 observar que 1 kmol de un gas ideal, a las condiciones estándar de 0°C y 
1 atm, ocupa un volumen de 22.414 m\ puede determinarse el gasto volu- 
métríco del gas a través de la pared, por difusión, a partir de 

V úì( A = 22.414iV dif ^ (m 3 /s estándar, a 0 Q C y l atm) 

Puede deteoninarse el gasto volumétrico en otras condiciones, basándose en 
la relacìón de los gases ideales, P A \J = Ń A R H T 


JJJ EJEMPLO J4-5 Difusíón de hidrdgeno a través 
de un recipiente esférico 

* Se almacena gas hidrógeno a presión, a 358 K, en un recìpiente esférico hecho 
m de nfquel con 4.8 m de diámetro exteríor (fìgura 14-23). La pared esférica del 

recipiente tìene 6 cm de espesor. Se determína que la concentración molar del 
g hidrógeno en el níqueh en la superftcie ínteríon es de 0.087 kmot/m 3 . La con- 

■ centración dei hídrógeno en el níquel, en la superficie exterior, es despreciable* 

■ Determ ine el gasto de masa por difustón del hidrógeno a través del recipìente 

* de níquel. 

SOLUCIÓN almacena gas hidrógeno a presión en un recipiente esférico. 
Debe determinarse el gasto por difusión del hidrógeno a través del recipiente. 
Suposiciones 1 La difusión de masa es estacionaria y unidimensional, puesto 
i que la concentración del hidrógeno en el tanque y, por consiguiente, en la su- 
perficie interior del recipiente, es prácticamente constante, y la concentración 
del hidrógeno en la atmósfera y, como consecuencia, en ia superfícìe exterior, 
es prácticamente cero. También, se tiene simetría térmica en torno de! centro. 
2 No hay reacciones químicas en la pared esférica de níquel que den por re- 
sultado la generación o el agotamiento del hidrógeno. 

Propiedades El coeficiente de difusión binaria para el hidrógeno en el níquel, 
a la temperatura especificada, es 1.2 x 10* 12 m 2 /s (tabla 14-3ò). 

Análisís Puede considerarse que la concentración molar es constante (C = C A 
+ C B = constante) y que el recipiente es un medio en reposo, ya que no hay di- 
fusión de moléculas de níquel ( Ń B = 0) y la concentración del hidrógeno en el 
recipiente es extremadamente baja (C A < D.Entonces, puede determinarse con 
facilidad el gasto molar por difusión de hidrógeno a través de esta capa es- 
férica, con base en la ecuación 14-28, como 


C, , =0.087 

1 mJ 



Recípiente 
de nfquel 

FIGURA 14 23 

Esquema para d cjemplo 14-5. 


T 1 T 

,, , (0.087 — 0) kmol/m 3 

= 4ir(2.34 m)(2.40 m)(1.2 X 10' )S m 2 /s) ( 240 _2. 34)m 

= 1.228 X I0- |0 kmol/s 
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El gasto de masa se determina al multiplicar el gasto molar por la masa molar 
del hidrógeno, la cual es M = 2 kg/mol, 


/w dif = = (2 kg/kmol)(L228 X 10 10 kmol/s) = 2.46 x III-»« kg/s 

Por lo tanto, el hidrógeno se fugará por difusión a través de la pared esférica del 
recipiente, a razón de 2.46 X 10" 10 kg/s, o sea, 7.8 g/aho. Nótese que la con- 
centración de hidrógeno en el níquel en la superficie interior depende de la 
temperatura y de la presión del hidrógeno en el tanque, y puede determinarse 
como se explicó en el ejemplo 14-4. Asìmismo, la suposición de concentración 
cero de hidrógeno en el níquel, en la superficie exterior, es razonable, ya que 
sólo se tienen trazas de hidrógeno en la atmósfera (0.5 partes por millón en 
números de moles). 


14-6 • MIGRńCIÓN DEL VAPOR DE AGUA 
EN LOS EDIFICIOS 


Aislamienlo 

seco 

4 


Aislamiento 

mojado 

mím 



)* V 

Humedad Humedad 

0% 5% 

FIGURA 14-24 

Un contenido de humedad de 5% puede 
aumentar la transferencia de calor a 
través del aislamiento de la pared en 
25%. 


La humedad influye mucho en el rendimiento y durabilidad de los materiales 
de construcción y, por lo tanto, la transmisión de ella es una consideración im- 
portante en la construcción y mantenimiento de los edificios. 

Las dimensiones de la madera y de otras sustancias higroscópicas cambian 
con el contenido de humedad. Por ejemplo, una variación de 4.5% en el con- 
tenido de humedad hace que el volumen de la madera de roble blanco cambie 
en 2.5%. Esos cambios cíclicos en las dimensiones debilitan las juntas y 
pueden poner en peligro la integridad estructural de los componentes de la 
construcción, causando como mínimo “chirridos”. La humedad en exceso 
también puede causar cambios en la apariencia y en las propiedades físicas de 
los materiales: corrosión y oxidación en los metales, pudrición en las maderas 
y desprendimiento de la pintura en las superficies de las paredes interiores y 
exteriores. Se observa que la madera empapada con un contenido de agua de 
24 a 31% se desintegra con rapidez a temperaturas de 10 a 38°C. También, el 
moho crece sobre las superficies de madera a humedades relativas por encima 
de 85%. La expansión del agua durante la congelación puede danar la estruc- 
tura celular de los materiales porosos. 

E1 contenido de humedad también afecta la conductividad efectiva de los 
medios porosos, como los suelos, los materiales de construcción y los ais- 
lantes, y, por consiguiente, la transferencia de calor a través de ellos. Varios 
estudios han indicado que la transferencia de calor aumenta casi de manera 
lineal con el contenido de humedad, a razón de 3 a 5% por cada aumento en 
porcentaje en el contenido de humedad en volumen. Por ejemplo, el aisla- 
miento con 5% de contenido de humedad en volumen aumenta la transferen- 
cia de calor en 15 a 25%, respecto al aislamiento seco (ASHRAE Handbook 
of Fundamentals, 1993, Cap. 20) (fígura 14-24). La migración de la humedad 
también puede servir como un mecanismo de transferencia para el calor la- 
tente, por evaporación y condensación alternadas. Por ejemplo, en el curso de 
un día cálido y húmedo, el vapor de agua puede migrar a través de una pared 
y condensarse sobre el lado interior, liberando el calor de vaporización e in- 
virtiéndose el proceso en el transcurso de una nochc fría. E1 contenido de 
humedad también afecta el calor específico y, por lo tanto, las características 
de almacenamiento de calor de los materiales de construcción. 

La migración de la humedad en las paredes. los pisos o los plafones de los 
edificios, así como en otTas aplicaciones, se controla por medio de barreras 
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contra el vapor o retardadores del vapor. Las barreras contra el vapor son 
materiales impermeables a la humedad, como las láminas metálicas, las hojas 
metálicas gruesas y las capas gruesas de plástico, y son barreras efectivas con- 
tra la migración del vapor. Por otra parte, los retardadores del vapor retardan 
o retrasan el flujo de la humedad a través de ias estructuras, pero no lo elimi- 
nan en su totaiidad. Los retardadores del vapor pueden ser materiales sólídos, 
flexibles o de recubrimiento, pero sueleo consistir en una hoja o recubrimiento 
delgado. Las formas comunes de retardadores de vapor son plásticos o me- 
tales reforzados, hojas delgadas, películas de plástico, papel.es tratados,fìel- 
tros recubiertos y recubrimientos de pintura polimérica o asfáltica. En 
aplicaciones como la construcción de paredes en donde la penetración de va- 
por es inevitable, debido a numerosas aberturas, como cajas eléctricas, lineas 
telefónicas y pasos de plomena, se usan retardadores del vapor en lugar de las 
baireras contra éste, para permitir que, de alguna manera, ei vapor se filtre 
para salir, en lugar de atraparlo en el interior. Los retardadores del vapor con 
una permeancia de 57.4 X 10' 9 kg/s • m 2 son de uso común en los edificios 
residenciales. 

E1 asilamiento sobre líneas de aguafría y otras superficies impermeables 
que siempre están frías debe envolverse con una camisa barrera contra el va- 
por, o bien, esas superficies frías deben aislarse con un material que sea im- 
permeablc a la humedad. Esto es así porque la humedad que migra a través del 
aislamieoto hacia la superficie fría se condensa y permanece allí por tiempo 
indeftnido, sin posibilidad de vaporizarse y moverse de regreso hacia el exte- 
rior. En esos casos, la acumulación de humedad puede inutilizar el ais- 
lamiento, lo que da como resultado un consumo excesivo de energía. 

El aire atmosférico puede verse como una mezcla de aire seco y vapor de 
agua, y la presión atmosférica es la suma de la presión del aire seco y la pre- 
sión del vapor de agua, la cual se conoce como presión de vapor, P r . E1 aire 
sólo puede conlener una cierta cantidad de humedad y la razón de la cantidad 
real de humedad en el aire a una temperatura dada a la cantidad máxima que 
el aire puede contener a esa temperatura se conoce como humedad relativa 
t/j. La humedad relativa va desde 0, para el aire seco, hasta 100%, para el aire 
saturado (aire que no puede contener más humedad). La presión parciai del 
vapor de agua en el aire saturado se llama presión de saturación, P sa: . En la 
tabla 14-9, se presenta una lista de la presión de saturación a varias teinpera- 
turas. 

La cantidad de humedad en el aire queda por completo especificada por la 
temperatura y la humedad relativa, y la presión de vapor está relacionada con 
la humedad relativa </> por 


K = W* 


(14-30) 


donde P S11[ es la presión de saturación (o de ebullición) del agua a la tempe- 
ratura especifícada. Entonces, el gasto de masa de la humedad a través de una 
capa simpie de espesor L y áiea normal A puede expresarse como 




= 'PA 




; = S'A 




" 4>2 P #íL2 

L 


(kg/s) 


U4-31) 


donde 2? es la permeabilidad para el vapor del material, la cual suele expre- 
sarse, con base másica, en la unidad ng/s ■ m ♦ Pa ? donde ng = 10“ 12 kg y 1 Pa 
= 1G“ 5 bar, Nòtese que el vapor mígra o se difunde desde una región con pre- 
sión de vapor más alta hacia una con presión de vapor más baja. 

La permeabilidad de la mayor parle de los materiales de construcción suele 
expresarse para un espesor dado, en lugar de por unidad de espesor. À esto se 


TABLA 14-9 

Presìón de saturación del agua a 

varias temperaturas 



Presión de 

Temperatura, °C 

$aturación t Pa 

-40 

13 

-36 

20 

-32 

31 

-28 

47 

-24 

70 

-20 

104 

-16 

151 

—Ì2 

218 

-8 

310 

-4 

438 

0 

611 

5 

872 

10 

1228 

15 

1705 

20 

2 339 

25 

3169 

30 

4 246 

35 

5628 

40 

7 384 

50 

12350 

100 

101330 

200 

1.55 x 10 6 

300 

8.58 x 10 6 
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TABLA 14-10 

Permeancia tipica a( vapor de 
materiales comunes de construcción 
(tomado de ASHRAE, 1993, Cap. 

22, tabla 9).* 

Materiales y Permeancia 

su espesor ng/s 

m 2 ■ Pa 

Concreto 


(mezcla 1:2:4, 1 m) 

4.7 

Ladrilla, mampostería, 


100 mm 

46 

Argamasa sobre listón 


metálico, 19 mm 

860 

Argamasa sobre lístón 


de madera t 19 mm 

630 

Tablero de pared de yeso, 


9.5 mm 

2 860 

Madera conìrachapada, 


6.4 mm 

40-109 

Aìre inmóvih 1 m 

174 

Aislamiento de iana mmerai 


(no protegido), 1 m 

245 

Tablero de aisiamiento 


de poliuretano expandìdo, 


1 m 

0.58-2.3 

Hoja de aluminio, 


0.025 mm 

0.0 

Hoja de aluminio, 


0.009 mm 

2.9 

Polìetileno , 0.051 mm 

9.1 

Polietileno t 0.2 mm 

2.3 

Poliéster, 0.19 mm 

4.6 

Pintura de látex 


retardadora del vapor, 


0.070 mm 

26 

Pìntura de acnlico 


para exteríores de casas 


y adornos de madera, 


0.040 mm 

313 

Papel para construcción, 


masa unitaria de 


0.16 a 0.68 kg/m 2 

0.1-2 400 


lc conoce como permeancia M, la cual es la razón de la pemieabilítJad del 
material a su espesor; es decir, 


Permeancia = 


Fermeabilidad 

Espesor 


Jll. — 


9 

L 


( kg/s ■ m 3 ■ Pa) 


( 14 * 32 ) 


E1 recíproco de la permeancia se llama resistencia a) vapor y se expresa 
como 


Resistencia al vapor — —---— 

r Permeancia 

«, = -|y = (s ■ m’ • Pa/kg) (14-33) 

Nótese que la resistencia al vapor representa la resistencìa de un material a la 
transmisión de vapor de agua. 

Debe senalarse que la cantidad de humedad que entra o sale de un edificio 
por dijìisión suele ser despreciable en comparación con la cantidad que entra 
con el aire que se infihra o que sale con e) aire que se exfìltra. La causa prí- 
maria de interés en )a difusión dc humedad es su impacto sobre el rendimiento 
y sobre la longevidad de los materiales de construcción. 

La resistencia total al vapor de una estructura compuesta de un edificio que 
consta de varias capas en serie es la suma de las resistencias de las capas por 
separado y se expresa como 

K. tDta , = R rA + R, tZ + --- + K. n = 2 R ,.: í 14 * 34 ) 

Emonces, la razón de la transmisìón de vapor a través de una estructura coni- 
puesta puede determinarse de una manera análoga a ìa transferencia de calor, 
a partir de 

A P v 

(kg/s) (14-35) 

tdiaj 

En la tabla 14-10, se da la permeancia al vapor de materiales comunes de cons- 
trucción. 


'Líjs datas uarían mucho. Para obtener datos más 
exactos, consúltese al fabricante. MuttiplÉquese 
por 1.41 x 10 - * para convertir a ibm/s ■ ft 2 - psi. 

iambién T i ng - io- l4 kg + UEMPLO 14-6 Oondensaci6n y congeíacíón de la hrnnedad 

ert las paredes 

La condensación, e íncluso ìa congelación, de la humedad en las paredes, sín m 
retardadores efectivos del vapor, es una preocupación real en los climas fríos y m 
socava la efectividad de Sos aislamientos. Considere una pared de armazón de * 
madera que está construida en torno de montantes de madera de 33 mm x90 1 
mm (2x4 nominal)< La cavidad con un ancho de 90 mm entre los montantes ® 
está llena con aisiante de fibra de vidrio. Ei ìnterior está acabado con un tablero * 
de yeso de 13 mm y el exteríor, con tabtero de fìbra de madera de 13 mm y Q 
tablas achaflanadas traslapadas de madera t de 13 mm x 200 mm. Si se usan » 
los datos del fabricante, se determina que las resìstencias térmicas y al vapor i 
de los dìversos componentes, por unìdad de área de pared, son 
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Construcción 

Valor R, 
m 2 ■ °C/W 

Valor R Vf 
s - m 2 ■ Pa/ng 

1. Superficie exterìor, uiento de 24 km/h 

2. Tablas achaflanadas traslapadas 

0.030 

— 

de madera pintadas 

3. Encofrado de tablero de fibra 

0.14 

0.019 

de madera, 13 mnn 

0.23 

0.0138 

4, Aìslamiento de fíbra de vidrio, 90 mm 

2.45 

0.0004 

5. Tablero de yeso pintado, 13 mm 

0.079 

0.012 

6. Superfìeie interior, aire inmóvi! 

0.12 

- 

TOTAL 

3.05 

0*0452 

Las condiciones en el interìor son 20°C y humedad relativa de 60%, en tanto 


que las del exterior son -16°C y humedad relativa de 70%. Determine si, en et 
ais!amÌento P se tendrá condensactón o congelamiento de la humedad. 


SOLUCIÓN Se dan las resístencias térmícas y a! vapor de las diferentes capas 
de una pared. Debe investigarse la posíbilidad de condensación o conge- 
lamìento de la humedad en la pared. 

Suposiciones 1 Exìsten condiciones estacìonarìas de operación. 2 La trans- 
ferencia de calor a través de la pared es unidimensiona!. 3 Las resistencias tér- 
mìcas y a! vapor de las diferentes capas de la pared y los coeficientes de 
transferencia de caior son constantes. 

Propiedades Las resìstencias térmicas y ai vapor son ías que se sehatan en ef 
enunciado del problema. Las presiones de saturación del agua a 20°C y a 
-16°C son 2 339 Pa y 151 Pa p respectivamente (tabla 14-9). 

Anáíisis En la figura 14-25 t se muestra el esquema de la pared y los dífe- 
rentes elementos usados en su construccíóm Lo más probable es que la con- 
densación ocurra en la parte más fria del aìslamiento, ia cual es la adyacente al 
forro exterìor. Sí se observa que la resístencia térmica total de la pared es de 
3 05 m 2 ■ a C/W p la razón de la transferencia de calor a través de una unidad de 
árèa ,4=1 m 2 de la pared es 


fípaítìd ^ 



= (I m 2 ) 


[20- (—16)°C] 
3.05 nr ■ °CAV 


11.8 W 


La resistencia térmica de la parte exterior de ta pared que está más alíá del ais- 
tamiento es 0,03 + 0 + 14 + 0.23 = 0.40 m £ ■ °C/W. Entonces ia temperatura 
de la interfase aislamiento-forro exterior es 


Tj = T 0 + Q p ^ xt = - 1 6°C + (11,8 W)(0.40°CAV) - -11.3°C 

Como se muestra en la tabta 14-9 P fa presión de saturación def agua a -11.3 D C 
es de 234 Pa y t si hay condensación o congelamíento, ía presidn de vapor en la 
interfase aísiamíento-forro exterìor tendrá que ser este vaior. La presión en el in- 
terior y en ei exteríor es 

P v% i = i = 0.60 X (2 340 Pa) = 1404 Pa 
jP jx ^ = 4>iP^ r i = 0*70 X(151Pa)= 106 Pa 

Entonces la razón del flujo de humedad a través de las partes intenor y exteríor 
de la pared queda 
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FIGURA 14-25 

Esquema para el ejemplo 14-6, 
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A \u 

= (1 m 1 ) 


Pv.t-Pv 


imcnor 4V v. Lmerijor 

(1404 -234) Pa 


= aM 

U,i 

= (1 m 2 ) 


(0.012 +0.0004) Pa • m 2 • s/ng 
Py.l ~ P u.2 


= A- 

esterlor K v, exitìior 

(234 ~ 106) Pa _ 

(0.019 + 0.0138) Pa • m 2 - s/ng 


94 355 ng/s - 94.4 |jLg/s 


— 3 902 ng/s - 3,9 jjtg/s 


Es decir s la humedad está fluyendo hacia la ìnterfase a razón de 94.4 jmg/s, pero 
desde la ínterfase hacia el exterior a razón de sólo 3 + 9 g.g/s. Sí se observa que 
la presíón en ta interfase no puede sobrepasar 234 Pa f estos resuitados indican 
que la humedad se está congelando en el aislamiento a razón de 

^ v. cougeliniìeiuo — íiaTeriíir m v, csterior — 94.4 3,9 — 90,5 |Ag/s 

Díscusión Este resultado corresponde a 7.82 g en el transcurso de un período 
de 24 h, lo cual puede ser absorbido por el matenal aislante o ei forro y ( en- 
tonces, fluir hacia fuera cuando mejoren las condiciones. Sin embargo, la com 
densación excesiva (o eí congeíam iento a temperaturas por debajo de CPC) de 
la humedad en las paredes durante largas temporadas frías puede causar pro- 
blemas graves. Este problema puede evitarse o minimizarse mediante la ìnsta- 
lación de barreras contra el vapor en el lado interior de la pared, !o cual limitará 
ei gasto de humedad a 3,9 pg/s. Nótese que si no hubiera condensación o con- 
gelamiento, el gasto de humedad a través de una sección de 1 m 2 de la pared 
sería de 28,7 pg/s (^puede usted verífìcar esto?) 


14-7 • DIFUSIÓN TRANSITORIA DE MASA 



FIGURA 14-26 

E1 endurecimiento superfícial de un 
componente de acero dulce por la 
dífusión de moléculas de carbono es un 
proceso transitorio de difusión de masa. 


E1 anáìisis esíacionarìo que se dìscutió con anterioridad es útil en la determi- 
nación de la razón de f uga de una especie a través de una capa en reposo, Pero, 
a veces, se tiene interés en la difusión de una especie en una masa en el curso 
de un tiempo limitado, antes de que se establezcan las condìciones estaciona- 
rias de operación. Esos problemas se estudian aplicando el análisis transitorio, 
Por ejemplo, la superficie de un componente de acero dulce suele endurecerse 
empacando ese componente en un material carbonoso, dentro de un homo a 
alta temperatura, En el transcurso del corto tiempo en eì horno, las moléculas 
de carbono se difunden a través de la superficie del componente de acero, pero 
penetran hasta una profundidad de sólo unos cuantos mílímetros. La concen- 
tración de carbono disminuye en forma exponencial desde la superficie hasta 
las partes interiores y el resultado es un componente de acero con una superfi- 
cìe muy dura y una región cenlral relativamente suave (figura 14-26). 

Se aplica el mismo proceso en la industria de las gemas para dar color a las 
piedras transparentes. Por ejemplo, a un zafiro transparente se le da un color 
azul brillante al empacarlo en polvos de óxido de titanìo y hierro, y calentarlo 
en un horno a cerca de 2Q00°C durante más o menos un mes. En el curso de 
este proceso, las moléculas de titanio y de hierro penetran menos de 0.5 mm 
en el zafiro. La difusión en ìos sólidos por lo general se realiza a altas tempe- 
raturas para aprovechar los elevados coeficìentes de difusión a altas tempera- 
turas y, de este modo, mantener el tiempo de difusión en un nivel razonable. 
Esa difusión o “dopado” también es práctìca comun en la producción de ma- 
teriales semiconductores tipo n o p, usados en la fabricación de componentes 
electrónìcos. Los procesos de secado, como el del carbón mineral, la madera. 
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los alimentos y los textíles, constituyen otra importante área de aplicación de 
la dífusìón transitoria de masa. 

La difusión transitoria de masa en un medio en reposo es análoga a la trans- 
ferencia transitoria de calor, sìempre que la solución sea diluida y, por io tanto, 
la densidad p del medio sea constante. En el capítulo 4, se presentaron las 
soluciones analitica y gráfica para los problemas de conducción transítoria 
unidimensìonal del calor, en sólidos con propiedades constantes, sin gene- 
ración de calor y temperatura inicial unifomie. Los problemas análogos de di- 
fusión transitorìa unidimensional de masa satisfacen estos requisitos: 

1. El coeficiente de dìfusión es constante. Esto es válido para un medio 
ísotérmico, ya que D AB varia con la temperatura (corresponde a la 
difusividad térmica constante). 

2. No hay reaccìones homogéneas en el medio que generen o agoten la 
especie A en difusión (corresponde a no generación de calor). 

3. Inicialmcnte (t = 0) la concentración de la especie A es constante en 
toda la extensión del medio (corresponde a temperatura inicial 
uniforme). 

Entonces, puede obtenerse la solucion de un problema de difusión de masa de 
manera direeta a partlr de Ja soìución analftíca o gráfica del problema con + es- 
pondiente de conducción de cator, dado en el capítulo 4 t Para una fácil consuL 
ta, en la tabla 14-1! se resumen las cantidades análogas entre la transferencia 
de calor y la de masa. Por ejemplo, para e! caso de un medio semiinfinito con 
concentración constante en la superficie, la solución puede expresarse de una 
manera análoga a la ecuación 4-45 como 


C A (x, t) — C Á t { x ' 

ertc \2 VTO 


U4-36) 


donde C A , es la concentración inicial de la especie A, en el ìnstante / = 0, y 
C A v es la concentración en el lado interior de la superfìcie expuesta del medio, 
Si se usan las definiciones de fracción molar, fracción de masa y densidad, 
puede demostrarse que f para las soluciones diluidas. 


Í) - C,,J _ p A (x, i) - p Aíí w A (x, t) -w Ái t_ v M (.v, /) - y A ,t 
Cu-Q., ' Pa.,~Pa .i 

ya que la densidad total o la concentración molar total de las soluciones dilui- 
das suele ser constante (p = constante o C - constante), Por lo tanto, en la 
ecuación 14-36, pueden usarse otras medidas de concentración. 

Una cantidad de interés en los procesos de difusión de masa es la profundi- 
dad de la difusión en un tiempo dado. Esto comúnmeme se caracteriza por la 
profundidad de penetración, definida como el tugar x en donde la tangente 
al perfil de concentración en la supetficie (x = 0) intercepta la recta C A = C A n 
como se muestra en la fígura 14-27. À1 obtener el gradiente de concentración 
en x = 0, derivando la ecuación 14-36, se determina que ìa profundidad de 
penetración es 




C 


X. 5 ' 


“VU 


Ca.,-Cm 


-idC A /dx\ =a { c A ' t _ Ca _ 


- VttD, 


(14-38) 


Por lo tanto, la profundidad de penetración es proporcional a la raíz cuadrada 
tanto del coeficiente de difusión como del tiempo. Por ejemplo, el coeficiente 
de difusión del zinc en el cobre, a l 000°C, es 5.0 x 10^ 13 m 2 /s (tabla 14-3), 
Entonces, la profundidad de penetración del zinc en el cobre, en 10 h, es 


TABLA 14-1 1 

Analogía entre las cantìdades que 
aparecen en la formulacíón y solu ■ 
ción de la conducción transitoria de 
calor y la dìfusión transltoria de 
masa, en un medioen reposo 

Conducción Difusión 

de caior de masa 


T 

ÙĹ 


C, y ỳ po w 

&AB 


Tix, t) - C W A (X, t) - w A , 

w A U, t)~w A 


tu t) - n 


í = 


7, - T 5 w a , — w A 

x „ x 


2 VSt 




2 V'^flí 


Bi BL 


CtT 

T = C- 


&AB 

o AB t 



Penclieme de la j - C A . 

recta tangente dx 0 S dii 


FIGURA 14-27 

Perfií de concentractón de la especie A 
en un medío semiinfìnito, en el curso de 
la difusión transitoria de masa, y la 
profundìdad de penetración. 
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8 W = VttD ab i = V-!7(5.0 X 10’ 13 m 2 /s)(10 X 3 600 s) 

= 0.00024 m = 0,24 mm 

Es decir, el zinc penetrará hasta una profundidad de alrededor de 0,24 mm en 
una cantidad apreciable, en 10 h, y difícilmente habrá algo de zinc en el 
bloque de cobre más allá de esa profundidad. 

Generalmente, los coeficientes de difusión en los sólidos son muy bajos (en 
el orden de lO' 9 a 10 -15 m 2 /s) y, por lo tanto, el proceso de difusión suele afec- 
tar una capa delgada en la superfície. En el curso de una difusión transitoria de 
masa, un sólido puede considerarse de manera conveniente como un medio 
semiinfínito, sin importar su tamano y forma, cuando la profundidad de pene- 
tración es pequeíia en relación con el espesor de ese sólido. Cuando éste no es 
el caso, pueden obtenerse soluciones para la difusión transitoria unidimen- 
sional de masa, a través de una pared plana, un cilindro o una esfera, a partir 
de las soluciones de problemas análogos de conducción de calor, con el uso de 
las gráficas de Heisler o las soluciones de un término, presentadas en el capí- 
tulo 4. 


Homo 


Material 

carbonoso 

A 

t í ^ 

{*■ ^w A (x,t)=i% 

! ! 

J 1 ► 

U 

ì 0.5 mm J 




Píeza 


de acero 

Carbono — 

i 

“ i 

1 1 

! | 


FIGURA 14-28 

Esqtiema para el ejemplo 14-7. 


EJEMPLO 14-7 indurecimiertto del acero por 
fa difusión de carbono 

Comúnmente, se endurece la superfícìe de una pieza de acero dulce empacán- 
dola en un material carbonoso, dentro de un horno a una temperatura elevada r 
durante un tiempo predetermSnado, Considere una de esas piezas con una con- 
centración inícìaf unìforme de carbono de 0.15% en masa, Ahora se empaca fa 
pieza en un materia! carbonoso y se coloca en un horno a temperatura eievada, 
Se sabe que el coeficíente de difusión def carbono en el acero, a 1a temperatura 
del horno, es 4.8 x 10~ 10 m 2 /s r y se determina que fa concentración de equi- 
librio def carbono en el hìerro, en la ínterfase T es de 1,2% en masa. Determíne 
cuánto tìempo debe mantenerse Ja pieza en el horno para que la coneentracíón 
de masa del carbono a 0,5 mm por debajo de la superficie alcance 1% (figura 
14-28) 

SOLUCIÓN Va a endurecerse superficialmente una pieza de acero empacán- 
dola en un material carbonoso, dentro de un horno. Debe determínarse el 
tiempo que la pieza tiene que mantenerse en el horno, 

Suposición El carbono penetra hacia una capa muy delgada por debajo de la 
superficie de la pieza y, como consecuencia, ésta puede modelarse como un 
medio semilnfinito, sin importar su espesor o forma. 

Propìedadez Las propíedades pertinentes se dan en el enunciado del problema. 
Análisis Este problema es anáiogo al de conducción unìdimensíonal transito- 
ria de calor en un medio semiinfinito, con una temperatura superficìa! especi- 
ficada y, por lo tanto, puede resolverse de una manera correspondíente, Si se 
usa la fracción de masa para la concentración, puesto que los datos se dan en 
esa forma, la solución puede expresarse como 


w a (x,t) -w aj _ I x ' 


Si se susíituyen las cantídades especificadas da 


0.01-0,0015 

0.012 - 0.0015 
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Con base en ìa tabla 4-4, se determina que 0.17 es el argumento cuya función 
complementaria de error es 0,81; es decir, 
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Entonces, a! despejar el tíempo t da 


40^(0.17) 2 


(0.0005 m) 3 

4 X (4.8 X 10" 10 m : /s)(0.17) 3 


= 4505 s 


h 15 tttin 


Oiscnsiàiì En este caso, la pieza de acero debe mantenerse en el horno durante 
1 h y 15 min para lograr el nivel deseado de endurecimiento. El coeficiente de 
difusión del carbono en el acero se incrementa en forma exponencial con ia 
temperatura y, como consecuencia, generalmente este proceso se lleva a cabo 
a temperaturas elevadas para conservar el tíempo de difustón en un nivel ra- 
zonable. 


14-8 - DIFUSIÓN EN UN MEDÌQ EN MOVIMIENTO 


Hasta este punto, se ha limitado la consideradón a la difusión de masa en un 
medio en reposo\ por ende, el único movimiento que intervino fue el de infil- 
tTación de las moléculas en la dirección de la concentración decreciente y no 
se tuvo movimiento de la mezcla como un todo* En muehos problemas prác- 
ticos, como la evaporación del agua de un lago debido a la influencia del 
víento o el mezclado de dos fluidos a medida que fluyen por un tubo, inter- 
víene la difusión en un medio en movímiento, donde el movimiento de la 
masa es causado por una fuerza externa. En esos casos, la difusión de masa se 
complica por el hecho de que las especies químicas se transportan tanto por la 

difusión como por ei movimiento masivo del medio (es decir, convección). FIGURÀ 14-29 

Las veíocidades y los gastos de masa de la especìe en un medio en En ua medio en movimiento, la 

movimiento constan de dos componentes: una debida a la difusion molecular transferencia de masa se debe lamo a la 
y otra a la convección (figura 14-29). difusión como a la convección. 

En general, ladìfusíón en un medio en movìmiento es difícil de analizar, ya 
que las diversas especies pueden moverse a velocìdades diferentes, en dìrec- 
ciones diferentes. La turbulencia complica las cosas todavia más. Para 
adquirir una firme comprensión del mecanismo, mantenìendo al mismo 
tiempo las complejidades en un mínímo, se limitará la eonsideración a sis- 
temas en los que sólo intervengan dos componentes (las especies A y B) en 
flujo unìdimensional (la velocidad y otras propiedades canibian sólo en una 
dirección, digamos la dirección x). Asìmismo, se supone que la densidad (o 
concentración molar) total del medio permanece constante. Es decir, p — p Á 
+ p B = constante (o C — C A + C B = constante, pero las densidades de !as es- 
pecies A y B pueden variar en la dirección x. 

En la fígura 14-30, se resumen varias posíbilidades. En el caso trivial (caso 
a) de una mezcla homogénea en reposo, no habrá transferencia de masa por 
difusión molecular o por convección, puesto que no hay gradiente de concen- 
tración ni movimiento de la masa. E1 easo siguiente (caso b ) corresponde al 
flujo de una mezcla defluìdo bien mezcktdo por un tubo + Nótese que, en este 
caso, no se tienen gradientes de concentración ni, por lo tanto, difusión mo- 
lecular, y todas las especies se mueven a la velocidad V del flujo de la masa 
correspondiente a convección. En el tercer caso (caso c). la mezcla está en reposo 
(V = 0) y, por consiguiente, corresponde a !a difusión molecular común en 
medios en reposo, la cual se discutió con anterioridad. Obsérvese que t en este 


Áire 


ft.( .1 


ihhu 


Conveccìón 
: Difusíón 
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mA OB 

Especie 

Densidad 

Vclocidad 

Gasto de masa 

íi) Mezcla homogénea siu ©0#0#0»0®0 

movimiento de ìa masa O#QfcOfcO»0© 

correspondienteaconvección ®o#o*o#o#o q 

. . j, . j o*o*o*o*o* v u 

(mngun gradiente de ®0*0*0*Q*0 

conccntracion y, por lo tanto, q*o*0*O*Q* 

difusión) 

Especie À 

Especie B 

Mezcla de 

A y B 

p Á = constante 

p s = constante 

P = Pa + Pb 

- constante 

^ 6?" 3^ 

II II II 

O O O 

'"a=° 

™ B = 0 

iìì = 0 

b) Mezda homogénea con ®q*o*q*o*q 

movimienio de la masa o*o*o*o*o® 

correspondiente a conveccidn ®0*O*O*O*Q —^ 

(ningúri gradiente de O * 0 • o * 0 * O * 

v * h , , *o*o*o*o*o 

concentración y, por lo tanto t o*o*o*o*o© 

difusìón) 

Especie A 

Especie 8 

Mezcia de 
AyB 

p A ~ constante 

p B — constante 

P = Pa + Pb 

= conslantc 

v, = v 

v fi = v 

V= V 

"U = f>a v a‘ 4 

">b = Pb v b a 

m = pVA 

= "‘a + “a 

c) Mezck no homogénea sin ©00*00*000 

movimiento de la masa ©0*®®00®00 

correspondienteaconvección ©**oo*oo*o .;_ 

(medto en reposo con gradtentes l0fooo#ooo 

de concentmción) ©0**®*0000 

Km.a—^ * ^dif. B 

Especie À 

Especie B 

Mezcla de 
AyB 

p A ^ constante 

p B # constante 

P = Pa + Pb 

= constante 

V ft = ^dif. B 

V=0 

™A=PA V áif.A A 

" 1 b = Ps v ait.« A 

171 - pVÀ = 0 
(porlo . . . 

tanto m A~~ m B> 

d) Mezcla no homogénea con *®o*oo*ooo 

movímíento de la masa ®*®**oo*oo 

correspondiente aconvección ***00000*0 — ^ ^ 

(medii.) en mevimiento con H»ooo«ooo 

gradientes de concentracttìn) ®o****oooo 

V d\f,A ^ Kdif, ìì 

Especie À 

Especìe B 

Mezcla de 
AyB 

p A ^ constame 

p B # constante 

P = Pa + Pb 

= constante 

v A-y* v MA 

V B = V+V MB 

V = V 

m A=PA V M.A A 

">H = P B V dil. H A 
th = pVA 

= m A +th B 


FIGURA 14-30 

Varias cantìdades asocìadas con una mezcla de dos espeeies, A y B, en una ubicación x, en condiciones de flujo unidimensional o 
en ausencia de flujo. (Se supone que la densidad de ìa mezcla p = p A + p fí permanece constante.) 


caso, !a velocidad de una especie en un lugar es sencillamente la velocìdad de 
difusión, la cual es la velocídad promedio de un gmpo de moléculas, en ese 
lugar, moviéndose por la influencia del gradiente de concentración. Finai- 
mente, el último caso (caso d) comprende tanto difusión molecular como con- 
vección ; en esta ocasión, la velocidad de una especie es igual a la suma de la 
velocidad del flujo de la masa correspondiente a convección y la velocidad de 
difusión. Nótese que las velocidades del flujo correspondiente a eonveccìón y 
de la difusìón pueden tener ia misma dirección o direcciones opuestas, depen- 
diendo de la dirección del gradiente de concentración. La velocidad de di- 
fusión de una especie es negativa cuando el flujo de la masa correspondiente 
a convección es en la dirección x positiva y el gradiente de concentración es 
positivo {es decir, la concentración de la especie aumenta en la díreccíón x), 
Si se observa que el gasto de masa en cualquier sección del flujo se expresa 
como m = pVA, donde p es la densidad, V es la velocidad y A es el área de la 
seceión transversaf la relación de conservación de la masa para ei flujo de una 
mezcla que comprende las dos especies A y B puede expresarse como 


o bíen. 


m = m A + tń B 


pVA = p A V A A + p B V B A 


Si se cancela A y se despeja V, da 
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CAPÌTULO 14 


P/\V A + PaV B Pa ,, , Pb ,, ,, ,, 

V =- p -= T V A + ~D V * = *A V 4 + W * V » 


04-39) 


donde V se llania velocidad promedio en masa del ftujo, la cual es la veloci- 
dad que se mediría por medio de un sensor de velocidad, como un tubo de 
Pitot, un inslmmento de medición de tipo de turbina o un anemómetro de hilo 
caliente, introducido en el flujo. 

E1 caso especial de V = 0 corresponde a un medio en reposo, el cual ahora 
puede deflnirse con mayor precisión como un medio cuya velocidad promedio 
en masci es cero. Por lo tanto, el transporte de masa en un medio en reposo es 
sólo por difusión y la velocidad promedio cero en masa indica que no hay 
movimiento de la masa total de fluido. 

Cuando no hay gradienie de concentración (y, por ende, no hay difusión 
molecular) en el fluido, la velocidad promedio de todas las especies será igual 
a la velocidad promedio en masa del flujo', es decir, V = V A — V B . Pero cuando 
existe un gradiente de concentración, también habrá un flujo simultáneo de las 
especies en la dirección de la concentración decreciente, con una velocidad de 
difusión de V M . Entonces puede determinarse la velocidad promedio de las es- 
pecies A y B al sobreponer la velocidad promedio del flujo y la velocidad de 
difusión como (figura 14-31) 

v,«.„=o 

Va-V+V^ V a = V 


V b = V+V M ' B (14-40) 

De manera análoga, se aplica el principio de superposición a los gastos de 
masa de las especies, para obtener 

m A = p A V A A = p A (V + = p A VA + p A V M<A A = th aM , A + m M , A 


J» 090 ® 0 ® 0®0 

ro ® 1 o ® o © o © o © 

!© o|© cT® o ® o ® o 
|_o ®jo ®o®o©o® v 

® O ©0©0®0®0 Velocidad 
O ® O © O ® O ® O © del ,lu j° 


Ińg = p B V B A = p B (V + V dif b )A = p„VA + PsV ilfB A = m cony , B + m^, B 


(14-41) 


oj Ningún gradiente de coneentración 


Si se aplica la ley de Fick de la difusión, pueden expresai'se los flujos totales 
de masa, j = m/À B como 


Pa gwj dw A 

U = PA V + PA V dìlA = — P V “ P D AB -fe = WaUa + Jb) ~ P D AB 

h = PbV + P B V m B = J pv - P D aA ^ = w a (j A + j a ) - pD BA ^ (14-42) 

Nótese que la velocidad de difusión de una especie es negativa cuando la di- 
fusión molecular ocurre en la dirección x negativa (opuesta a la dirección del 
flujoj, La razón de difusión de masa de la especie A y B , en una ubícación es* 
pecificada a; puede expresarse como 


dif, A Pa V ú if, aA Pa í V A V ^A 


— Pb Kiif.fi à “ Pb( v b V)A ( 14 - 43 ) 

À1 sustituir ia relación de V de la ecuación 14-39 en la 11-43, puede 
demostrarse que, en cualquíer sección transversal, 



= v +y*LA 


o®oo®ooo 
T® • m o o « o o 
^ì® 0 ^ 3*0 0 0 0 9 0 

'íUfi.41 £ I O 0 0 O O ® O O 
V® 0OOO0OOO 

®®©®®@oooo 


V 

Velocidad 
del Aujo 


b) Gradíente de concentración de masa 
y, por lo tamo, difusión de masa 

FIGURA 14-31 
La velocidad de una especie enun punto 
es igual a la suma de la velocidad de 
flujo debida a convección y la velocidad 
de difusión de esa espeeie en ese punto. 


m jíf., 


lo cua! indica que la razón de difusìón de las especies A y B debe tener mag- 
nitudes iguales, pero stgno opuesto. Esto es una consecuencia de ia suposición 


http://gratislibrospdf.com/ 









802 

TRANSFERENCIA DE CALQR Y MASA 


p = p A + p B = constante e indica que en cualquier instante en que la especie 
A se difunde en una dirección, una cantidad igual de la especie B debe di - 
finidirse en la dirección opuesta para mantener ìa densidad (o la concen- 
tración molar) constante. Este comportamiento lo presentan de manera muy 
aproxìmada las mezclas diluidas de gases, las mezclas diluidas de líquidos y 
las soluciones sólidas. Por ejemplo, cuando una pequena cantidad de un gas se 
difunde en un líquìdo, resulta razonable suponer que ia densidad de ese 
líquido permane 2 ca constante. 

Nótese que. para una mezcla binaria, w A + w’ fi = i, en cualquier ubicación 
x. Si se toma la deńvada con respecto a .r da 


dw A dwy 

dx dx 


(14-45) 



® ® O 
• • • 
0 0* 
® ® o 
® ® © 


® o 

® © 3 

o o 


o o o 


"dif, A 

o o 


• m o. h m m 

m o ® o o 
o ® o o o 


o o 

© o 

o o 
o o 
o o 


Donde, con base en laecuación 14-44, se concluye que (figura 14-32) 

D Att = D ha (14-46) 

Es decir, en el caso de una concentración total constante, el coeficiente de di- 
fusión de la especie A en la B es igual al coeficiente de difusión de la especie 
B en la4. 

Ahora se repite el análisis presentado en los párrafos anteriores con ia con- 
centración molar C y el gasto molar Ń. En este caso, la conservación de la ma- 
teria se expresa como 

Ń=Ń A + Ń B 


o bien 


pVA = Pa V a A + Pb V b A 


(14-47) 


w a = - m 'b 
_ iìw B 
dx dx 

D AB = D SA 

FIGURA 14*32 

En una mezcla binaria dc las especìes A 
y B , con p = p A + p B — constantej la 
razón dc difusión de masa dc las 
especies À y B ùenc magnitudes iguales 
y dicecciones opuestas. 


Si se cancela A y se despeja V , da 


- C A V A + C B V 3 C A — , C„- 


— £ Va + £ V& ™ y.\V ^ + yttVtt 


( 14 - 48 ) 


donde V se Uama velocidad promedio molar del flujo. Nótese que V ^ V, a 
menos que las fraccíones de masa y molares sean las mismas. De manera 
análoga, se determinan los gastos molares de las espeeies como 

Ń A = C a V a A = C A (V + V mA )A = C a VA + C A V mA A = + Ń# tA 

Ń B = C n V B A = C B (V + V dilB )A = C B VA + C B V dl[ B A = Ń mB + Ń^ È (14-49) 


Sí se aplica la ley de Fick de la difusión, los ílujos molares totales j = ŃÌA y 
los gastos molares de difusión, Ń dì( , pueden expresarse como 


h = C A V + C A V WtA = %CV- CD ab ^ = y A ( j A + j B ) - CD ab $£ 

Jb = C B V + C B V M b=%CV- CD ba ^ = y B ( J A + ] B ) - CD BA ^ (14-50) 


Ń^.A = C A V m , A A = C A (V A - V)A 

Ń M . b = C B V iitB A = C B (V B -V)A (14-51 > 
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Si se sustituye la relaeión de V de la ecuación 14-48, en estas dos ecuaciones. 
puede demostrarse que 

^dltA + = 0 —> ^Vdir A ~ ~^dìí,B ( 14 - 52 ) 

lo cual una vez más indica que la razón de difusión de las especìes A y B debe 
tener magnítudes iguales pero signos opuestos. 

Es importante observar que, cuando se está trabajando con unidades ino- 
lares, se díce que un medio está en reposo cuando la velocldadpromedìo ma- 
lar es cero. En este caso, la velocidad promedio de las moléculas será cero, 
pero la velocidad aparente de ia mezda, segiin se mide por medio de un ve- 
locímetro colocado en el flujo, no necesaríamente será cero debido a las masas 
diferentes de las distintas moléculas. 

À1 aplicar el análists basado en masa a un medto en reposo , obtenemos 
que por cada urtídad de masa de la especie A que se mueva en una dírección, 
una unidad de masa de la especie E se desplaza en la direeción opuesta. Igual- 
mente, al aplicar el análísis molar a un medio en reposo, obtenemos que, por 
cada mol de la especie A que se mueva en una dirección, un mol de la espeeie 
B se desplaza en la dirección opuesta. Y esto puede conducir a un gasto neto 
de masa en itna dirección que puede medirse por medio de un velocímetro, ya 
que las masas de moléculas distintas son diferentes. 

E1 lector puede preguntarse si debe usar el análisis de masas o el molar en 
un problema. Los dos proeedimientos son equivalentes y cualquiera de ellos 
puede aplicarse en el análisis de transferencia de masa. Pero, a veces, puede 
ser más fácil el uso de uno de ellos, dependiendo de los datos que se tengan. 
Es obvìo que cuando se da la veiocìdad promedio en masa o cuando puede 
obtenerse ésta con facilidad, resulta más conveniente usar la formulación en 
masas. No obstante, cuando la presión total y la temperatura de una mezcla 
son constantes, es más conveniente aplicar la formulación molar, como se ex- 
plica a continuación. 

Caso especiat: Mezclas de gases 
a presión y temperatura constantes 

Considere una mezcla de gases cuya presión total y temperatura son cons- 
tantes en toda su extensìón. Cuando la mezcla es homogénea, la densidad de 
masa p, la densidad molar (o 1a concentración) C, la constante de los gases R 
y la masa molar M de ìa mezcla son las mismas en toda la extensión de esta 
última. Pero cuando la concentración de uno o más gases de la mezcla no es 
constante, y se establece el escenario para la difusíón de masa, entonccs las 
fracciones molares de la especie variarán en toda la mezcla, Como resui- 
tado, la constante R de los gases, la masa molar M y ìa densidad de masa p de 
eila variarán, ya que, si se supone comportamiento de gas ideaL 

donde R ti = 8.314 kJ/kmoI ■ K es la constante universal de los gases. Por lo 
lanto, en esos casos, la suposición de densidad constante de la mezcia (p = 
constante) no será exacta, a menos que el gas o los gases con concentraciones 
variables constituyan una fracción muy pequena de esa mezcia. Empero, la 
densidad molar C de una mezcla permanece constante cuando la presión P y 
la temperatura T de la misma son constantes, ya que 

P = p/?T = pv|r= CRJ ( 14 - 53 ) 
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MeKda 

gaseosa 

T = cíotisiante 
P = eoostante 


lndependiente 
de la eomposidón 
de la mezdíì 



p rt {RjMyr 

Dependienie 
de la compusicìón 
de la mezcla 

RGURA 14-33 


Cuando la presión total P y la 
temperatura T de una mezda binaria de 
gases ideales se mantienen constantes, la 
concentración molar C de la mezcla 


también permanece constante. 


La condición C — constante ofrece una simplificación considerable en el 
análìsis de transferencia de masa y, como consecuencia, es más conveniente 
usar la formulación molar al tratar con mezclas de gases a presión totaJ y tem- 
peratura constantes (figura 14-33). 

Difusión del vapor a través 

de un gas estacionario: Flujo de Stefan 

En muchas aplicaciones de ingeniería, como los tubos de calor, los estanques 
de enfriamiento y la transpiración comun, intervienen la condensación, la 
evaporación y la transpiración en preseneia de un gas no condensable y, por 
consiguiente, la difusìón de un vapor a través de un gas en reposo (o es- 
tancado). Para entender y analizar esos procesos, considérese una capa de 
líquido de la especie A en un tanque rodeado por un gas de la especie B , como 
una capa de agua Iíquida en un fanque abierto al aìre atmosférico (fígura 14- 
34), a la presión P y a la temperatura T constantes. Existe equilibrio entre Ìas 
fases de vapor y Líquido en la interfase (x = 0), por lo que la presión de vapor 
en esta última debe ser igual a la presión de saturactón de la especie A, a la 
temperatura especifícada, Se snpone que el gas es insoluble en el líquido y 
tanto ese gas eomo el vapor se comportan como gases ideales. 

Si el gas que hay airededor de la parte superior del tanque (x = L) no está 
saturado, la presión de vapor en ia interfase será mayor que la presión de va- 
por en esa parte superior (P Ar0 > P Ai Lt de donde, y Af 0 > y\ L , ya que y A = 
PJP\ y esta diferencia de presión (o de concentración) impulsará ese vapor ha- 
cia arriba de la interfase aire-agua T hacia el gas estancado, E1 fíujo de vapor 
hacia aniba se sostendrá debído a ìa evaporación dei agua en la interfase. En 
condiciones estacionarias, eì gasto molar (o de masa) de vapor en toda la 
columna de gas estancado permanece constante; es decir, 


Mezcla gaseosa 



m 

Líquido A 


L 



FIGURA 14-34 

Difusión de un vapor A a través 
de un gas estancado B. 


Ja ~ W/A - constante (o j A — m A !A - constante) 

Se dice que la presión y la temperatura de la mezcla gas-vapor son constantes 
y, por lo tanto, la densidad molar de la mezcla debe ser constante en toda ia 
extensión de esa mezcla, como se demostró con anterioridad. Es decir, C = C A 
+ C B = constante y. en este caso, resulta más conveniente trabajar con frac- 
ciones o concentraciones molares, en iugar de con fracctones de masa o den- 
sidades, puesto que p + constante. 

Si se observa que y A + y B = 1 y que y Ai0 > y A-L , debe concluirse que y B , 0 < 
y BiL . Es decir, la fracción molar del gas que se desplaza hacia abajo debe de- 
crecer en la misma cantidad que la fracción molar del vapor crece. Por lo 
tamo, el gas debe difundirse desde la parte superior de la columna hacia la in- 
terfase del líquido. Sin embargo, se dice que el gas es insoluble en el líquido 
y, por lo tanto, no puede haber flujo neto de masa dei gas hacia abajo. En- 
tonces, en condiciones estacionarias, debe haber un movìmiento hacia arriba 
de la masa de fluido, con una velocidad promedio V que es sólo suficiente- 
mente grande como para equilibrar la difusión del aire hacia abajo, de modo 
que ei gasto molar (o de masa) neto del gas, en cualquier pumo, es cero. En 
otras palabras, el movimieiUo masivo hacia arriba compensa la difusión hacia 
abajo y, por cada molécula de aire que se mueve hacia abajo, se tíene otra 
molécula de aire que se mueve hacia anńba. Como resultado, el aire parece es- 
tar estancado (no se mueve); es decir, 


j B = Ń b /A = 0 (o j B = ńig/A = 0) 

E1 medio de difusión ya no está en reposo debido al movimiento mastvo. La 
implicación del movimiemo de la masa del gas es que también transporta va- 
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por, junto con él, con una velocidad V, lo cual conduce a un flujo adiciona! de 
masa de vapor hacia arriba. Por lo tanto, el flujo molar del vapor puede ex- 
presarse como 

Ja ~ Ń a ÌA — j AmCm v + j Ar dìf " y A ( j A + Jb) ~ C&ab ( 14 - 54 ) 


Si se observa que j B = 0, esto se simplifica a 


Ìa = VaJa “ CD ab 


ày A 

dx 


(14-55) 


Si se despeja j A da 


t = cd ab ày A 
Ja [ - y Á dx 


1 ày A _ j A 
I - y A dx CD ab 


constante 


04-56) 


ya que j A = constante, C = consiante y D AB ~ constante. À1 separar las varia- 
bles e integrar desde x = 0, donde y A ( 0) = y A 0í hasta x = L donde y Á (L) = 

u d a 


ày A cl j A 

Lo 1 “ y A Jo cd ab 


(14-57) 


Sí se realizan las integraciones, 


y*,L _ j A 
t ” y Ar o cd ab 


(14-58) 


Entonces el flujo molar dei vapor A, lo cual es la razón de evaporación de la 
especie A por unidad de área de la interfase, queda como 

cd ab i y A .L ^ 

jf* = N a IA ~ —in ——* (kmol/s ' m~) (14-59) 

l i y A . u 

Esta retación se conoce como ley de Stefan, y el jlujo por conveccìón in- 
ducida deserito, que mejora ía difusión de masa. se llama flujo de Stefan. A1 
obseiv'ar que, para una niezcla de gases ideales, y A — P A ìP y C = PJR U T, la 
razón de evaporaeión de la especie A también puede expresarse como 

Ń A = Iti - - * L (kmoJ/s) (14-60) 

LRJ P-P At 0 

Puede determinarse una expresión para la varíación de la fracción molar de 
A con x, al realizar la integración planteada en ia ecuación 14-57 hasta el 
límite superior de x\ donde y A (x) = y A (en lugar de hasta L, donde y A (L) = 
y A i). Esto da 

, 1 ” y A }a 

ln - -— = j^r~X 

1 }'A' 0 CD ab 

Si en esta relación se sustituye la expresión de j M dada en la ecuación 14-59, 
y se reordena, da 



(14-61) 
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La segunda relación pcu-a la variación de la fracción molar del gas en reposo B 
se obtiene a partir de la primera, al sustituir 1 — y A = y Bì ya que y A + y B = 1. 

Para mantener las condiciones isotérmicas en el tanque durante el curso de 
la evaporación, debe suministrarse calor a éste a razón de 

Q = ^A^fg.A ^JaK^A = (kJ/s) (14-62) 

donde A s es el área superfícial de la interfase líquido-vapor, h jg A es el calor la- 
tente de vaporización y M A es la masa molar de la especie A. 


Mezcla 
gaseosa 
A + B 


\ 


o A 
o B 




Mezcla 
gaseosa 
A+ B 


>’a > >'fí 


/V, 


-Ń B 0 >U < >'b 

_ o®* • © o cuO O o O o O OÌqO o o ®_ 

• •o®®f*o®© o* Oo%o 0 © 0 o°g© 0 o 0 o 0 o°Pg°o 
° Q o o • •- -|o®o°o^ o 


®0 
o e 


o 


7; P 


0 * 


j 


Oo' ° OrT 
-cPo 0 ®§^ 
OqOo 


T.P 




FIGURA 14-35 

Contradifusión isotérmica equimolar de 
dos gases, A y B. 


Contradifusión equimolar 

Considérense dos recipientes grandes conectados por un canal de longitud L , 
como se muestra en la fígura 14-35. E1 sistema completo contiene una mezcla 
binaria de gases A y B, a la temperatura T y presión P uniformes en toda su ex- 
tensión. Las concentraciones de las especies se mantienen constantes en cada 
uno de los recipientes, en tal forma que y A 0 > y A L y y B 0 < y B L . Los gradien- 
tes resultantes de concentración harán que la especie A se difunda en la direc- 
ción x positiva y la B en la dirección opuesta. Si se supone que los gases se 
comportan como gases ideales, por lo que P = CR ít T, la concentración molar 
total de la mezcla, C, se mantendrá constante en toda ella, puesto que P y T 
son constantes; es decir, 

C = C A + C B = constante (kmol/m 3 ) 


Esto requiere que por cada molécula de A que se mueva hacia la derecha, una de 
B se mueva hacia la izquierda y, como consecuencia, los gastos molares de las 
especies A y B deben tener magnitudes iguales pero signos opuestos; es decir, 


Ń A = — Ń B o Ń A -f Ń B = 0 (kmol/s) 


Por obvias razones, a este proceso se le llama contradifusión equimolar. E1 
gasto molar neto de la mezcla paia un proceso de este tipo y, por consiguiente, 
la velocidad promedio molar, son cero, ya que 

Ń=Ń A +Ń B = 0 CAV = 0 V = 0 

Por lo tanto, la mezcla está en reposo sobre una base molar y, por ende, la 
transferencia de masa sólo se realiza por difusión (no hay transferencia de 
masa por convección), de modo que 

Ja = Ń a !A = ~CD ab ^ y j B = Ń b !A = -CD ba ^ (14-63) 


En condiciones estacionarias, los gastos molares de las especies A y B pueden 
determinarse en forma directa a partir de la ecuación 14-24, desairollada con 
anterioridad para la difusión estacionaria unidimensional en un medio en re- 
poso, al notar que P = CR U T y, por consiguiente, C = P/R„T para cada gas 
constituyente y para la mezcla. Para el flujo unidimensional a través de un 
canal de área A de la sección transversal uniforme, sin reacciones químicas 
homogéneas, se expresa como 


** Jt VHJ )^,2 _ . 

Ńúìí.a - CD ab A ^ — D ab A 

. y o | — v» ■> 

Na«.n = CD ha A -— r - ~ = D ba A 


C\ i Q 2 

I 

C fì. I ~ Cfí 2 
L 


Dms 

Dba 


Ra.u - Pa.ì 

L 

PfíM ~ Pfí. L 
L 


(14-64) 
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Estas relaciones implican que ia fracción molar, la concentración molar y la 
presión parcial de cualquiera de los dos gases varían en forma lineal en el 
curso de la contradifusión molar, 

Resulta interesante destacar que la mezcla está en reposo sobre una base 
molar, pero no está en reposo en términos de masa* a menos que ìas masas mo- 
lares de A y B sean iguales. Àunque el gasto molar neto por el canal es cero, el 
gasto neto de masa de la mezcla a través del canal no es cero y puede deter- 
minarse a partir de 

m = m A + m 8 — Ń A M A + Ń B M B = Ń Á (M À - M fí ) (14-65) 

ya que Ń B — ~Ń A . Mótese que la dirección del flujo neto de masa es la del 
flujo del gas con la masa molar más grande. Un aparato de medición de la ve- 
locidad, como un anemómetro, colocado en el canal indicará una velocidad de 
V — mlpA , donde p es la densidad total de la mezcla en el sitio de la 
medíción. 


J EJEMPLQ 14-8 Desfogue de helio hacia la atrnósfera 
por difusión 

I 

m La presíón en una tuberfa que transporta gas heJto a razón de 2 kg/s se 

■ mantíene a 1 atm al desfogar el helio hacia la atmósfera a través de un tubo p 
P cuyo dìámetro interior es de 5 mm, que se extiende 15 m hacia el aire, como 
* se muestra en la fígura 14-36, Sì se supone que tanto el helio como el aire at- 
m mosférico están a 25°C, determìne a) el gasto de masa del helio perdido hacia 
^ la atmósfera a través del tubo ( b) el gasto de masa del aíre que se infiltra a la 
a tubería y c) ía velocìdad del flujo en la parte inferíor del tubo, en donde se fija 

■ a la tubería, que será medlda por un anemómefro, en operación estacíonarìa. 

1 

SOLUCIÓN a presión en una tubería de helio se mantíene constante por el 
desfogue hacia [a atmósfera a través de un tubo largo. Deben determmarse los 
gastos de masa del aire y del helio a través del tubo f así como la velocìdad neta 
del fiujo en la parte inferior de éste, 

Suposiciones 1 Existen eondícìones estacionarias de operacìón. 2 El helio y 
el aíre atmosférieo son gases ideales. 3 Mo ocurren reacctones químicas en el 
tubo, 4 La concentración del aìre en la tubería y la de! helio en la atmósfera 
son desprecíables, de modo que ia fraccíón molar de! helío es 1 en la tubería y 
0 en la atmósfera (más adeiante comprobaremos esta hipótesis), 

Propiedatíes El coeficiente de difusión de! helio en eJ aíre (o del aire en el he- 
lio) a las condicìones atmosféricas normales es D AB = 7,2 x 10 -5 m 2 /s (tabla 
14-2). las masas molares del aire y del heJio son 29 y 4 kg/kmol, respectíva- 
mente (tabla A-l). 

Análisis Éste es un proceso tfpico de contradifusión equimotar, dado que en el 
problema íntervienen dos grandes depósitos de mezclas de gases ídeafes conec- 
tados entre sí por un canal, y las concentraciones de las especies en cada de- 
pósito (la tubería y la atmósfera) permanecen constantes. 

a) El área de flujo f la cual es el área de la seccíón transversal del tubo, es 


Áire 
I àim 

25 °C 

Aire 



Esquema para el ejemplo 14-8. 


A = ttD 2 /4 = 7T(0,005 m) 2 /4 = L963 X 10” 5 m 2 

Si se observa que ía presión del helìo es 1 atm en la parte inferíor del tubo (x = 
0) y 0 en la parte superior (x = L) t su gasfo molar se determína* con la ecuacion 
14-64, como 
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Mtelio 


^iif. A 


DabA 'Vo ?A, L 

R U T L 


_ (7.20 X 10' 3 mVs)( 1.963 X 10 5 m 2 ) / 1 a tm - O V 101.3 kPa \ 
(8.314 kPa ■ nv'/kmol ■ K)(298 K) l 15 m A i atm ) 

= 3.85 X 10" 12 kmol/s 


Por lo tanto, 

»theiio = (ŃAOheiio = (3.85 X 10" 12 kmol/s)(4 kg/kmo!) - 1.54 x 10" 11 kg/s 
lo cual corresponde a alrededor de 0.5 g por afio. 


b) Si se observa que Ń B = ~Ń A , en el curso de un proceso de contradifusión 
molar, el gasto molar del aire hacia la tuberla de helio es igual al gasto molar 
del helio. El gasto de masa del aìre hacia !a tubería es 


» laire = (ŃM) aìn = (-3.85 X 10" 12 kmol/s)(29 kg/kmol) = -112 x 10" 12 kg/s 


La fracción de masa del aire en la tubería de helio es 

„ ,K«L, _ 112 X lQ-'^kg/s -56X 10-0 

"'™.i (2+ 112 X 10 -12 - 1.54 X IO- n )kg/s 3-0 1U U 

lo cual valida ia hipótesis original de presencia despreciable de aire en la tu- 
bería. 

c) El gasto neto de masa por el tubo es 

fń net0 = /ń hdi0 + m 4ire = 1.54 X 10“ H - 112 X 10" 12 - -9.66 X 10 -11 kg/s 

La fracción de masa del aire en la parte inferior del tubo es muy pequeńa, como 
se muestra arriba y, por ende, la densidad de la mezcla en x = 0 puede tomarse 
simplemente como la densidad del helio, la cuai es 


_ _ P _ 101.325 kPa _ n , 

P Phdio RT (2.0769 kPa • nvVkg ■ K)(298 K) ' ' 

Entonces, la velocidad promedio del flujo en la parte ínferior del tubo queda 
como 



- 9.66 X 10" 11 kg/s 
(0.1637 kg/m 3 )(l.963 X 10" 5 nr) 


= -3.01 x 10~ s m/s 


la cual es difícil de medir incluso por los aparatos más sensibles de medición 
de la velocidad. El signo negativo indìca flujo en la dirección x negativa (hacia 
la tubería). 


EJEMPLO 14-9 Medición del coeficiente de difusión 
mediante el tubo de Stefan 

Se usa un tubo de Stefan de 3 cm de diámetro para medir el coefìciente de di- 
fusión binaria de! vapor de agua en aire a 20°C, a una elevación de 1600 m, en 
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donde la presión atmosférica es de 83.5 kPa. El tubo está parcíalmente lleno 
con agua y la distancia de la superficte de ésta hasta ei extremo abierto del 
tubo es de 40 cm (fìgura 14-37) + Se sopla aíre seco sobre el extremo abierto 
del tubo f de modo que se elimíne de inmediato el vapor de agua que se des- 
plaza hasta la parte superíor, y la concentracìón de vapor en la parte superior 
del tubo es cero. En 15 días de operación continua a presión y temperatura 
constantes, se mide la cantidad de agua que se ha evaporado y es 1.23 g. De- 
termíne el coeflcíente de dìfusión del vapor de agua en aire a 20°C y 83.5 kPa. 

SOLUCiÓN Se mide !a cantídad de agua que se evapora de un tubo de Stefan, 
a urta temperatura y presión especificadas, durante un periodo especificado. 
Debe determìnarse ei coefìciente de difusión deì vapor de agua en el aire. 
Suposiciones 1 El vapor de agua y el aire atmosférico son gases ideales. 2 La 
cantìdad de aire dìsuelto en el agua líquida es despreciable. 3 Se transfiere 
calor hacia el agua desde los alrededores para reemplazar el calor latente de va- 
porización, de modo que la temperatura de! agua permanece constante a 20°C. 
Propieúades La presión de saturación del agua a 20 6 C es de 2,34 kPa (tabla 
A-9). 

Análisis La presión de vapor en la interfase aire-agua es la presión de satu- 
ración del agua a 20°C y la fracción molar de vapor de agua (especie A) en la 
interfase se determina a partir de 


J'vapor, 0 J'a, 0 


vapor* 0 


2.34 kPa 
S3.5 kPa 


0.0280 


Se sopla aíre seco sobre la parte superíor del tubo, por !o que y vapori Ĺ = y Ai Ĺ = 
0. Asìmismo, la densídad moíar total a lo iargo de todo el tubo permanece cons- 
tante, en virtud de las condiciones de temperatura y presión constantes, y se 
determina que es 



_ 83,5 kPa _ 

(8314 kPa ■ mVkmo] ■ K)(293 K) 


= 0.0343 kmol/m^ 


El área de la secctón transversal del tubo es 

A = 'ttD 2 !4 = 77(0.03 m) 2 /4 = 7.069 X 10 -4 m 2 


Se sabe que la razón de evaporación es de 1.23 g durante 15 días. Entonces se 
determina que el gasto motar de vapor es 


■ _ ■ _ ^vàpor _ 1.23 XIO kg 

Na ~ Nv »v° ¥ - M vspm ~ (15 X 24 X 3600 s)( 18 kg/kmol) 

= 5.27 X 10"' 11 kmol/s 


Por último, se sustituye esta información en la ecuación 14-59 y se obtiene 

5.27 X 10~ n kmol/s = (0-Q343 kmol/m 3 )^ 1 - Q 
7.069 X 1 0 -4 m 2 0,4 m n 1 - 0.028 

io cual da 

D AB = 3.06 x 10“ s mVs 

para el coeficiente de difusión binaria del vapor de agua en aire a 20°C y 
83.5 kPa. 
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AĹre, B 



FIGURA 14-37 


Esquema para el ejemplo 14-9, 
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14-9 ’ CONVECCIÓN DE MASA 


Pa, 



Desarrollo de una capa límite de 
concentración para la especie A. en el 


curso de un flujo extcmo sobre una 
superfície plana. 



Longitud de entrada Rcgión completamente 


de concentración 


desarrollada 


Especie A 


Capa límite de concentración 
Capa límite lérmica 
Capa límite de velocidad 


F1GURA 14-39 


Desarrollo de las capas límite de 
velocidad, témiica y de concentración, 
en el flujo intemo. 


Hasta ahora, se ha considerado la difusión de masa , la cual es la transferencia 
de masa debida a un gradiente de concentración. A continuación se conside- 
rará la conveceión de tnasa (o transferencia de masa por convección ), Ia cual 
es la transferencia de masa entre una superficie y un fluido en movimiento, de- 
bido tanto a la difusión de masa como al movimiento de toda la masa de fluido. 
Se mencionó con anterioridad que el movimiento del fluido mejora de manera 
considerable la transfòrencia de calor, al quitar el fluido calentado que está 
cerca de la superficie y reemplazarlo por el fluido más frío que se encuentra 
más alejado. De modo semejante, el movimiento del fluido mejora de manera 
considerable la transferencia de masa, al quitar el fluido con alta concen- 
tración que está cerca de la supertìcie y reemplazarlo por el fluido con con- 
centración más baja que está más alejado. En el caso límite de que no se tenga 
movimiento de la masa de fluido, la convección de masa se reduce a la di- 
fusión de la misma, precisamente como la convección se reduce a conducción. 
La analogía entre la convección de calor y la de masa se cumple tanto para 
convección forzada como para la naturaL para el flujo laminar como para el 
turbulento . así como para los flujos interno y externo. 

Como la convección de calor, la de masa también es compleja debido a las 
complicaciones asociadas con el flujo de fluidos, como la conftguración geo- 
métrica de la superficie, el régimen , la velocidad de flujo y la variación de las 
propiedades del fluido y de la composición. Por lo lanto. hay que apoyarse en 
relaciones experimentales para determinar la transferencia de masa. También, 
la convección de masa suele analizarse en términos de masa , en lugar de sobre 
una base molar. Por esa razón, se presentarán las formulaciones en términos de 
concentración de masa (densidad p o fracción de masa, w), en lugar de con- 
centi ación molar (densidad molar C o fracción molar y). Pero pueden obte- 
nerse las formulaciones sobre una base molar usando la relación C = p/A/, 
donde M es la masa molar. También, por facilidad. se restringirá la atención a 
la convección en fluidos que son (o pueden tratarse como) mezclas binarias. 

Considérese el flujo de aire sobre la superficie libre de una masa de agua, 
como un lago, en condiciones isotérmicas. Si el aire no está saturado, la con- 
centración del vapor de agua variará desde un máximo en la superficie del 
agua, en donde el aire está siempre saturado, hasta el valor en el flujo libre, 
lejos de la superficie. En la convección de calor, la región en la cual existen 
los gradientes de temperatura se definió como la capa límite térmica. De ma- 
nera análoga, en la convección de masa, se define la región del fluido en la cual 
existen gradientes de concentración como la capa límite de concentración, 
como se muestra en la figura 14-38. En el flujo externo, el espesor de la capa 
límite de concentración, S t ., paia una especie A, en un lugar especificado sobre 
la superficie. se define como la distancia normal y desde la superficie, a la cual 


Pa. s Pa.'m 

donde p A s y p A 8 son las densidades de la especie A en la superficie (en el 
lado del fluido) y en el flujo libre, respectivamente. 

En el flujo interno, se tiene una región de entrada de concentración, 
donde se desarrolla el perfil de concentración, además de las regiones hidrodi- 
námica y térmica (figura 14-39). La capa límite continiìa desaiTollándose en 
la dirección del flujo hasta que su espesor llega al centro del tubo y se juntan 
las capas límite. La distancia medida desde la entrada del tubo hasta el lugar 
donde ocurre esta unión se llama longitud de entrada de concentración, L c , 
y la región que se encuentra más allá de ese punto se conoce como la región 
completamente desarrollada, la cual se caracteriza por 
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d_ í Pa.s ~ Pa \ 
dX Vp A . f “ p A , b ) 


= 0 


donde p A b es la densidad media de la masa de la especie A, definida como 


P A ,b ~ 




prom 


Ì 


p A udÁ c 


(14-67) 


Por lo tanto, el perfil de diferencia de concentración, en forma adimensional, 
así como el eoeficiente de transferencia de masa permanecen constantes en la 
región completamente desarrollada. Esto es análogo a los coeficientes de fric- 
ción y de transferencia de calor que permanecen constantes en la región com- 
pletamente desarrollada. 

En la conveccìón de calor, ías magnitudes relativas de ia cantidad de 
movimiento y la difusión de calor en las capas limite de velocidad y térmica 
se expresan por el número de Prandti, adimensionai, definido como (figura 
14-40) 


Númem de Pmndtl: Pr = - 
a 


Difusividad de la cantidad de movimiento 

Difusividad témiica 


(14 68) 


La cantidad correspondiente en la convección de masa es el número de 
Schmidt, definido como 


Número de Schmidt: Sc = j— 

U Aft 


Difusividad de ia camidad de nwvimiento 

Dífusividad de masa 


(14-69) 


el cual representa las magnitudes relativas de la cantidad de movimiento mo- 
lecular y la difusión de masa en las capas límite de velocidad y de concen- 
tración, respectivamente, 

En el flujo laminar, el crecimiento relativo de las capas límite de velocidad 
y térmica lo rìge el número de Prandtl, en tanto que el crecimiento relativo de 
las capas iímite de velocidad y de concentración lo rige el número de Schmidt. 
Un numero de Prandtl cercano a la unidad (Pr ** 1) indica que la cantidad de 
movimiento y la transferencìa de calor por difusión son comparables, y las ca- 
pas Iímite de velocidad y térmica casi coinciden entre sf. Un námero de 
Schmidt cercano a la unìdad (Sc ~ 1) indìca que la cantìdad de movimìento 
y la transferencia de masa por difusión son comparahles, y las capas límite de 
velocidad y de concentracìón casi coinciden entre sí. 

Parece como si se necesitara un número adimensional más para representar 
las magnitudes relativas de la difusión de calor y de ìa de masa en las capas 
límite térmica y de concentración. Ése es el rmmero de Lewís, definido corno 
(figura 14-41) 


Númen* de Lewis; 


^ _ Sc _ a _ Dif usividad térmica 
L Pr D aií Difusividad de masa 


(14-70) 


Transferencìa 

de calor: Pr — — 

Transferencia v 

dc masa: Sc = j— 

U AB 


FIGURA 14-40 

En la transferencia de masa, el námero 
de Schmidt desempena ei papel del 
numero de Prandti en la transferencia 

de calor. 


Difusivídad témiica 


, Sc _ a 
“ Pr - O ab 




Difusividad 
de masa 


FIGURA 14-41 

E1 número de Lewis es una medida 
de la difusión de calor en relación 
con !a difusión de masa. 


Los espesores relatìvos de las capas límite de velocidad, térmica y de con- 
centración, en el fiujo lamínar, se expresan como 


■ = PA 


J lénricíi 


^conc^niiSíTrtn 




= Le w 


y conceniración 


(14-71) 


donde, en estas tres reiaciones, n = ' para la mayor parte de las aplicaciones, 
En general, estas relaciones no son aplicables a las capas limite turbulentas, ya 
que, en este caso, el mezclado turbulento puede dominar los procesos de di- 
fusión. 
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Perfil de 
concentración 



-D a 


3Q 
' Sv 


y = 0 




FIGURA 14-42 


La transferencia de masa en una 
superficie ocurre por diiusión debido a 
ia condición de no desiizamiento en la 
frontem, precisamente como ia 
transferencia de calor que ocurre por 
conducción. 


Nótese que la transferencia de especies en la superficie (y = 0) sólo es por 
difusión, debido a la condicìón de no deslizamiento, y el flujo de masa de la 
especie A en la superficie puede expresarse por la ley de Fick como (figura 
14-42) 

(kg/s ■ m 2 ) (14-72) 

y-O 

Esto es análogo a la transferencia de calor en la superficie que se efectúa sólo 
por conducción y que se expresa por la ley de Fourier. 

La razón de transferencia de calor por convección, para el flujo extemo, se 
expresó en forma conveniente por la ley de Newton del enfrìamiento como 

fícojiv h mv A x (T s fU) 

donde h cmy es el coeficiente promedio de transferencia de caior, A s es el área 
superficial y T s — es la diferencia de temperatura de uno a otro lado de la 
capa límite térmica. De modo semejante, la razón de la transferencía de masa 
por convección puede expresarse como 

« amv = KmAÁpA. * ~ Pa^) = P'U « J (kg/s) (14-73) 


Ja = = -pD AB 


dy 


donde ft masa es el coeficiente promedio de transfereneía de masa, en m/s; A s 
es el área superficlal; p A — p Ar x &$ ìa diferenciade concentración de masade 
la especie A de uno a otro ìado de la capa lfmite de concentracíón, y p es fa 
densidad promedío del fluido en ía capa límite. EI producto h mùS j> t cuya 
unidad es kg/m 2 * s, se Ilama conductancia de la tramferencia de masa . Para 
el flujo intemo, se tiene 


m c 




&PAi*-SpA,i 


(14-74) 


donde A p A e = p A s — p Á É y A p A , { = p A s — p A r Si el coefìciente local de 
transferencía de masa varfa en la dirección deì flujo, el coeficìente promedio 
de transferencia de masa puede delerminarse a parlir de 


h 


raasa, proTin 



^masa dA s 


En el análisis de convección de calor, a menudo resulta conveniente expre- 
sar el coeficiente de transferencia de calor en una forma aditnensional, en tér- 
minos del número adìmensiona! de Nusselt > definido como 


Nitmero de Nmselì: 



(14-75) 


Transferenriíi; 


de calor 

Nu = 

Transferencía 


de masa: 

Sh = 


FIGURA 14-43 


Ea la transferencía de masa, el número 
de Sherwood desempena el papel que 
el número de Nusselt tíene en la 
tvansferencia de calor. 


donde L c es la longitud característica y k es la conductividad térmica del flui- 
do. La cantidad coiTespondiente en la convección de masa es el número adb 
mensional de Sherwood, definido como (figura 14-43) 


Número de Sherwood: 


Sh - 


^inwsa 


D 


AB 


(14-76) 


donde h mùír é es e * coeficiente de transferencia de masa y D AB es la dìfusividad 
de masa. Los números de Nusselt y de Sherwood representan la efectividad de 
la convección de calor y de masa en la superfieie, respectìvameme. 

A veces, es más conveniente expresar los coeficìentes de transferencia de 
calor y de masa en términos del número adimensional de Stanton como 


Número de Stanton de ìa tramferencìa de cator: 


st = —=■ = Nu 


I 




Re Pr 


(14-77) 
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y 


Númdm de Sianion de ta transjèrencia de masa: St railil | 




donde V es la velocidad del flujo libre en el flujo extemo y la veiocidad media 
de la masa de ftuido, en el flujo interno, 

Para una confíguración geométrica dada, eì número de Nusselt promedio en 
la convección forzadadepende de los números de Reyndds y de Prandtl, en tan- 
to que el número promedio de Sherwood depende de !os números de Reynolds 
y de Schmidt; es decir. 


Número de Nusselt: Nu = fiRe, Pr) 

Nútnero de Sherwaod; Sh = _/Í Re, Sc) 


donde, en una configuración geométrica dada, ia forma funcional de/es la 
misma tanto para el número de Nusselt como para el de Sherwood, siempre 
que ias condiciones de frontera, térmicas y de concentración, sean del mismo 
tipo. Por lo tanto, puede obtenerse el número de Sherwood a partir de la ex~ 
presión del número de Nusselt, simplemente al reemplazar el número de 
Prandtl por el de Schmidt. Esto muestra qué tan poderosa lierramienta es la 
analogía en el estudio de los fenómenos naturaJes (tabla 14-12). 

En ìa transferencia de masa por convección natural, todavía se cumple la 
analogía entre los números de Nusselt y de Sherwood y, por lo tanto, Sh = 
/(Gr, Sc). Pero, en este caso, debe determinarse el número de Grashof en 
forma directa a partir de 

^ i'(Px - p,d Ll g(Ap/p) l; _ 

Gr --;-=- t- {14-79) 

pv~ ir 


el cual es aplicable para los Hujos por convección naiural impulsados por la 
temperatura y/o la concentración. Nótese que en los fluidos homogéneos (es 
decir, aquéllos sin gradientes de concentración), las dìferencias de densídad se 
deben sóio a dìferencias de temperatura y, por ende, por conveniencia, puede 
reemplazarse A p/p por /3Á T, como se hizo en la transferencia de calor por 
convección natorai. Sín embargo, en ios fluidos no homogéneos, las diferen- 
cias de densidad se deben a los efecíos combinados de ias diferencias de tem- 
perattira y de concentración y, en esos casos, no puede reemplazarse A pip por 
j3AF, aun si todo ei iiuerés radica en la transferencia de caior y no en la trans- 
ferencia de masa. Por ejemplo, el agua caliente que está en el fondo de un es- 
tanque sube hasta la parte superior. Pero, cuando se coloca sal en el fondo, 
como se hace en los estanques solares, el agua salada (salmnera) que está en 
el fondo no subirá porque ahora es más pesada que el agua dulce que está en la 
parte de arriba (figura 14-44). 

Los flujos por convección natural impulsados por ia concentración se basan 
en que las densidades de especies distintas en una mezcla sean diferentes. Por 
lo tanto, en condiciones isotérmicas, no se tendrá convección natural en una 
mezcla gaseosa que esté compuesta de gases con masas molares idénticas. 
También, el caso de una superfìcie caliente con la cara hacia amba corres- 
ponde a la difusión de fluido que tenga una densidad menor que la mezcla (y, 
como consecuencia, que suba bajo la influencia de la flotación) T y el caso de 
una superficie caiiente con la cara hacia abajo corresponde a la difusión de 
fluido que lenga una densidad más alta, Por ejemplo, )a evaporación de agua 
hacia el aire corresponde a una superficie caliente con la cara hacia arriba, ya 
que el vapor de agua es más lìgero que el aíre y tiende a subir. Pero éste no es 
el caso para la gasolina, a menos que la tempcratura de la mezcla gasoíina- 
aire, en la superfície de la gasolina. sea tan alta que ìa expansión térmica arrolle 


TABLA 14-12 


Artalogía entre las cantidades que 
aparecen en la formulación y 
solución de la convección de calor 
y las de la conveccìón de masa 

Conveccíón 

Convección 

de calor 

de masa 

T 

C, y r p P ow 

hcom 

htnasa 

^tàrrmca 

VĹ C 

Re - — 

V 

^cDTicentracíóFi 

Re = — 

V 

gp(r s - rj l* 

^r 7 i 

Cf _ g(p*-p,)L 3 r 

V 2 

pv 2 

Pr = - 

Sc = — 

a 

st = V 

pVc p 

Dab 

C+ __ "masa 

^rnasa — y 

,, h conv L c 

Nu = —r—' 

^ma sB L c 

Sb r —- 

k 

d A8 

Nu = f(Re, Pr) 

Sh = f{Re ( Sc) 

m = f(Gn Pr) 

Sh = f(Gr, Sc) 


20°C 

Agua duicc 

Ninguua conrienie 

ESTANQUE 

de convección 

SOLAR 

^ ^ Asalniuura ^ Pajim 

Siúr.iucra 

Sa I 



FÍGURA 14-44 

Un fìuido caliente que esté en el fondo 
subírá y se inieiarán corrientes de 
conveccìón naíural sólo si su densidad 

es menor. 
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Perfìl de velocidad, 



FI6URA 14*45 

Los coeficìentes de frìcción, de 
iransferencia de calor y de transfereneía 
de masa sobre una superficie son 
proporcíonales a la pendiente de la recta 
tangente de los peifiles de velocidad, de 
temperatura y de concentración, 
respectivamente, en esa superficie. 


la difereneial de densidad debido a la concentracion más elevada de la gasolina 
cerca de la superficie. 

Analogía entre los coeficientes de fricción, 
de transferencia de calor y de transferencia 
de masa 

Considérese el desplazamiento de un tluido sobre una placa plana de longitud 
L, con condiciones del flujo libre de 7*, V y K (figura 14-45). Si se observa 
que convección en ia superfìcie (j = 0) es igual a difusión debido a la eondi- 
ción de no deslizamiento, las condiciones dc fricción, de transferencia de caìor 
y de transferencia de masa cn esa superficie pueden expresarse como 

= (14-80) 

y= 0 2 

= W^-W (14-81) 


Friccìón en la pared; 
Transferencia de caíor; 


r, = M 


Òtt 

By 


. k §i 

dv 


Transferencia de masa: j A , , = ~D AB ■ 


dv 


t =o 


^niiisoC W A . s ^ A v ») 


í í 4-82) 


Estas reladones pueden rescribirse para el Ilujo interno mediante el uso de las 
propiedades medias de la masa 7 en lugar de las propiedades del flujo libre. 
Después de algunas manipulaciones matemáticas sencillas, las tres relaciones 
anteriores pueden reordenarse como 


Friccìán en ìa pared: 
Transferencia de calor: 
Tnmsferencìa de masa; 


d(ulV) 


diyÌK) 

d[(T- T,WT) 1 


d{y/L Ĺ ) 

d[(w A - w At5 )f(w A x> - w A j}] 


d(y!L c ) 


y = 


v=0 


y=0 


fpVL c 

/ n 

(14-83) 

2 fx 

~ 2 Re 

L r 

= Nu 

(14-84) 

k 

h 1 

' l iri^aa c 

D a b 

= Sh 

(14-85) 


Pcrfil normalìzado 
iJc velocidad. cle 
tempemtura o de 
concentractón 


Capa límite de 
velocìdad, de 
lemperaiura o 
de eontemracìón 



FIGURA 14-46 

Cuando las difusividades moleculares de 
la cantídad de movímiento, del calor y 
de la masa sou iguales entre si\ ìas capas 
límite de velocidad, de temperaiura y de 
concenn ación coinciden. 


Los primeros miembros de estas tres reíaciones son fas pendientes de ios per- 
files normalizados de velocidad, de temperatura y de concemracìón en la su- 
perficie, y los segundos miembros son los números adimensionales discutidos 
con anterioridad. 

Caso especial: Pr« Sc ~ 1 (analogía de Reynolds) 

Considérese ahora el caso hipotético en el que las difusividades moleculares 
de la cantidad de movímiento, del calor y de la masa son ìdéntieas* Es decir, v 
- a - D ab , de donde 3 Pr = Sc = Le = L En este easo, los perfiles norma- 
lízados de velocidad, de temperatura y de concentración coincidirán y, por lo 
tanto, las pendientes de estas tres curvas en la supeifície {los primeros miem- 
bros de las ecuaciones 14-83 a 14-85) serán idéntìcas (fìgura 14-46). Entonces 
pueden igualarse entre sí los segundos míembros de esas tres ecuacíones y 
obtener 


/ 

- Re = Nu = Sh 


o 


/ 1 L t - _ L t . _ Itnmii Ĺ 

2 v ~ k D Afí 


U4-86) 


À1 notar que Pr = Sc = I, esta ecuación también puede escribirse como 


/ = Nu Sh 
2 Re Pr Re Sc 


- — St ^ Si 

1 .jv ' ?l :nvul 


(14-87) 
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Esta relación se conoce como analogía de Reynolds y permìte determinar los 
aparentemente no relacionados coeficientes de fricción, de transferencia de 
calor y de transferencia de masa, cuando sólo se conoce o se mide uno de ellos. 
(En realidad, la analogía oríginal de Reynoids, propuesta por 0. Reynolds en 
1874, es St = ff 2, la cual entonces se extiende para incluir la transferencia de 
masa). Sin embargo, siempre debe recordarse que la analogía se restringe a 
siiuaciones para las cuales Pr *=? Sc 1. Por supuesto, siempre puede usarse 
para los gases la primera parte de La analogía entre los coeficientes de fricción 
y de transferencia de caior, puesto que su número de Prandtl está muy próxi“ 
mo a la unidad. 


Caso general: Pr # Sc =A 1 
(analogía de Chilton-Colburn) 

La analogía de Reynolds es una relación niuy útil y, en verdad, resulta de- 
seable extenderla hacia un rango más amplio de números Pr y Sc. A este res- 
pecto, se han hecho varios íntentos, pero la más sencilla y la más conocida es 
la sugerida por Chillon y Colburn en 1934 como 

i ~ Si Pr 3 ' 3 = St m(Ba Sc M (14-88) 


para 0.6 < Pr < 60 y 0.6 < Sc < 3000. Esta ecuación se conoce como 
analogía de Chilton-Colburn. Si se usa la definición de los numeros de Stan- 
ton para el calor y para la masa, la analogía enti'e la transferencia de calor y la 
de masa puede expresarse de manera más conveniente como (fígura 14-47) 



ISc\ 2 '- ( a X" . M . oa . 

“ /UÌ'Mìv) ~ PC '\Dd ‘ pc ' L ^ ° 4 ' 891 

Para las mezclas aire-vapor de agua a 298 K, las difusividades de masa y tér- 
mica son D AB = 2.5 X 10” 5 m 2 /s y a — 2.18 X 10^ 5 m 2 /s t de donde, el 
mimero de Lewis es Le = odD Aa = 0.872. (Simplemente se usa el valor de a 
del aire seco. en lugar del correspondiente al aire húmedo, puesto que la frac- 
ción de vapor de agua en el aìre a las condiciones atmosféricas es baja). En- 
tonces {a!D An ) m = 0.872 2/3 = 0.913, lo cual está cercano a la unidad. 
También, el número de Lewìs es más o menos insensible a la variación en la 
temperatura. Por lo tanto, para las mezclas de aire-vapor de agua, la reladón 
entre los coeficientes de transferencia de calor y de masa pueden expresarse 
con gran exactitud como 

Ktiw = P c p ^nuisíi (mezclas de aire- vapnr de agua) (14-90) 


Ànalogfia de Chilíon-Colbum 

General: 


m 



Caso especial: v = a. = D AB 

h =j^ = ifV 

pc„ 2 J 


F1GURA 14-47 

Cuando se conoce el coeficiente de 
fricción o el de transferencia de calou 
puede determínarse de forma dìrecta el 
coeficiente de transferencia de masa con 
base en Ja analogía dc Chilton-Colbum. 


donde p y c p son la densidad y eì calor específìco del aire a las condíciones 
promedio (o pc p es el calor específico del aìre por unidad de volumen). La 
ecuación 14-90 se conoce como relación de Lewis y es de uso común en las 
aplicaciones de acondícionamiento de aire. Otra consecuencia ìmportantc de 
Le= 1 es que las temperaturas de satumeión adiabátìca y de bulbo húmedo 
del aire húmedo son casi idénticas. En eìfiujo turbulento, puede aplicarse la 
relación de Lewis incluso cuando el número de Lewis no es 1, ya que el mez- 
clado arremolinado en el flujo turbulento arrolla cualquier difusión molecular, 
y el calor y la masa son transportados con la misma razón. 

Se ha observado que la analogta de Chilton-Colbum se cumple bastante bíen 
en eì tlujo laminar o turbulento sobre superficies planas. Pero éste no siempre 
es el caso para e! flujo imemo y para el flujo sobre coniìguraeiones geométri- 
cas irregulares; en esos easos, debe usarse relaciones específicas desairolladas. 
A1 tratar con el fiujo sobre cuerpos redondeados, es importante hacer notar que 
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/de estas relaciones es el coefìcìente de fńccìón superficìal, no el coefíciente 
totaJ de arrastre, el cual también incluye el arrastre por presión. 


Aìre 

saturado Evaporación 

Lago 

FiGURA 14-48 

Evapomción del agua hacia el aire desde 
la superficie libre. 


Limitación sobre ia analogía 
de la convección calor-masa 

Debe tenerse precaución al utiJizar la analogía de la ecuación 14-88, ya que 
existen unos cuantos factores que lanzan alguna sombra sobre la exactitud de 
esa relación. Por un lado, Jos números de Nusselt suelen evaluarse para su- 
perficies lisas, pero en muchos problemas de transferencia de masa inter- 
vienen superfjcies onduladas o ásperas. Àsimismo, mudias relaciones de 
Nusselt se obtienen para situaciones de temperatura superfìcial constante, 
pero la concentración puede no ser constante sobre la superficie completa de- 
bido ai posible secado superficial. E1 soplado o la succión en la superficie, en 
el curso de la transferencia de masa, también puede causar algunas desvia- 
ciones, en especìal en el transcurso de acciones de ese tipo de alta velocidad. 

Por últinio, la analogía de la convección calor-masa es váJida para los casos 
de flujo bajo de masa, en íos cuales el gasto de ia especie que pasa por eJ 
flujo de masa es bajo en relación con el gasto totaJ del ìíquido o de la mezcla 
gaseosa, de modo que la transferencia de masa entre el fluido y Ja supert'icie 
no afectan la velocidad del flujo. (Nótese que las relaciones de convección se 
basan en velocidad cero del fluido en la superficie, lo cual sólo es cierto cuando 
no hay transferencia neta de masa en esa superfìde). Por ìo tanto, la analogía 
de la convección calor-masa no es aplicable cuando la razón de la transferen- 
cia de masa de una especie es alta en relación con el gasto de esa especie. 

Por ejempJo, considérese la evaporación y la transferencia de vapor de agua 
hacia el aìre en una Javadora de aire, un enfriador por evaporación y una torre 
húmeda de enfriamiento, o simplemente en la superficie iibre de un lago o de 
un río (figura 14-48). Incluso a una tcmperatura de 40°C, la presión de vapor en 
la superficie del agua es la presión de saturación de 7,4 kPa, !o cual corresponde 
a una fracción molar de 0.074 o a una fracción de masa de w A s — 0.047 para el 
vapor. Entonces, la diferencia en ías fracciones de masa de uno a otro lado de la 
capa límite será, cuando más, Aw ~ w AfS — w A * ~ 0.047 — 0 = 0.047. Para 
la evaporación del agua hacía eJ aire, el error comprendido en la aproximación 
de flujo bajo de masa es aproximadamente ÀvtV2. lo cual es 2,5% en el peor de 
los casos que se consideró en las líneas anteriores. Por lo tanto, en los procesos 
en los que ìntemene la evaporación de agua hacia el aire, puede utilizarse eon 
confianza la analogía de la convección calor-masa. Empero, la fracción de masa 
del vapor tiende a 1 a niedida que la temperatura del agua tiende a la de satu- 
ración y, por lo tanto, no es aplicable la aproximación de flujo bajo de masa a la 
transferencia de masa en calderas y condensadores, y a la evaporación de las 
gotitas de combustible en las cámaras de combustión. En este capítulo, se limita 
la consideración a las aplicaciones de flujo bajo de masa. 


Relaciones de la convección de masa 

En condiciones de ílujo bajo de masa, pueden determinarse los coefícientes de 
conveccìón de masa al 1) detenninar eJ coellciente de fricción o el de trans- 
ferencia de calor y, a continuación, apliear la analogía de Chiiton-CoJburn o 
2) seleccionar la relación apropiada del número de Nusselt para ia configu- 
ración geométrica dada y condiciones análogas en la frontera, reemplazando 
el numero de Nusselt por el de Sherwood, y el de Prandtl por el de Schmidt, 
como se muestra en la tabla 14-13 para algunos casos representativos. Es ob- 
vio que el prìmer procedimiento es más conveniente cuando ya se conoce el 
coeficiente de fricción o el de transferencia de calor, De lo contrario, debe 
preferirse el segundo procedìmiento, ya que en general es más exacto y, en 
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TABLA 14-13 

Relaciones del número de Sherwood en la convección de masa, para concentración especificada en la superficie, 
correspondientes a las relaciones del número de Nusselt en la convección de calor, para temperatura especificada en la 
superficie 

Transferencia de calor por convección 

Transferencia de masa por convección 

1 . Convección forzada sobre una placa plana 
a) Flujo laminar (Re < 5 x 10 5 ) 

Nu = 0.664 Re? 5 Pr 1/3 , Pr > 0.6 

Sh = 0.664 Re?- 5 Sc 1/3 , Sc > 0.5 

b) F'lujo turbulento (5 x 10 5 < Re < 10 7 ) 

Nu = 0.037 Re?- 8 Pr 1/3 , Pr > 0.6 

Sh = 0.037 Re? 8 Sc 1/3 , Sc > 0.5 

2. Flujo completamente desarrollado en tubos circulares lisos 
a) Flujo laminar (Re < 2300) 

Nu = 3.66 

Sh = 3.66 

b) Flujo turbulento (Re > 10000) 

Nu = 0.023 Re 0 - 8 Pr 04 , 0.7 < Pr < 160 

Sh = 0.023 Re 08 Sc 0 - 4 , 0.7 < Sc 160 

3. Convección natural sobre superficies 
a) Placa vertical 

Nu = 0.59(Gr Pr) 1/4 f 10 5 < Gr Pr < 10 9 

Nu = 0.1(Gr Pr) 1/3 , 10 9 < Gr Pr < 10 13 

Sh = 0.59(Gr Sc) 1/4 , 10 5 < Gr Sc < 10 9 

Sh = O.KGr Sc) l/3 , 10 9 < Gr Sc < 10 13 

b) Superficie superior de una placa horizontal 

La superficie está caliente ( T s > TJ 

Nu = 0.54(Gr Pr) 1/4 , 10 4 < Gr Pr < 10 7 

Nu = 0.15(Gr Pr) 1/3 , 10 7 < Gr Pr < 10 11 

El fluido cercano a la superficie es ligero (p s < pj 

Sh = 0.54(Gr Sc) 1/4 , 10 4 < Gr Sc < 10 7 

Sh = 0.15(GrSc) 1/3 , 10 7 < Gr Sc < 10 u 

c) Superficie inferior de una placa horizontal 

La superficie está caliente (T 5 > T x ) 

Nu = 0.27(Gr Pr) 1/4 f 10 5 < Gr Pr < 10 11 

El fluido cercano a la superficie es ligero (p s < pj 

Sh = 0.27(Gr Sc) 1/4 , 10 5 < Gr Sc < 10 11 


este caso, la analogía de Chilton-Colbum no ofrece una ventaja significativa. 
De manera análoga, pueden escribirse relaciones para la transferencia de masa 
por convección en otras configuraciones geométricas, usando la relación 
correspondiente de la transferencia de calor de los capítulos 6 al 9. 


EJEMPLO 14-10 Convección de masa dentro de un tubo circular 

Considere un tubo circular de diámetro interior D = 0.015 m cuya superficie 
interior está cubierta con una capa de agua líquida como resultado de la con- 
densación (figura 14-49). Para secar el tubo, se fuerza a fluir por él aire a 300 
K y 1 atm con una velocidad promedio de 1.2 m/s. Si se aplica la analogía en- 
tre la transferencia de masa y la de calor, determine el coeficiente de transfe- 
rencia de masa en el interior del tubo, para flujo completamente desarrollado. 

SOLUCIÓN Se seca la capa líquida sobre la superficie interior de un tubo cir- 
cular soplando aire por él. Debe determinarse el coeficiente de transferencia de 
masa. 

Suposiciones 1 Es aplicable el modelo de flujo bajo de masa y, por lo tanto, 
la analogía entre la transferencia de masa y la de calor, ya que la fracción de 
masa del vapor en el aire es baja (alrededor de 2% para aire saturado a 300 K). 
2 El flujo está completamente desarrollado. 

Propiedades Debido a las condiciones de flujo bajo de masa, pueden usarse 
las propiedades del aire seco para la mezcla, a la temperatura de 300 K y 1 atm 
especificadas, para las cuales v = 1.58 x 10 -5 m 2 /s (tabla A-15). A partir de 
la ecuación 14-15, se determina que la difusividad de masa del vapor de agua 
en el aire a 300 K es 



Esquema para el ejemplo 14-10. 


http://gratislibrospdf.com/ 













818 

TRANSFERENCIA DE CALOR Y MASA 


&AB - ^HjO-ajre — 1*87 X 10 


7 * 2.072 

-10 i-=1.87 X ÌO" 10 ^- 


= 2.54 X 10 5 mVs 


Análìsis El número de Reynolds para este flujo interno es 

„ VD (i.2m/s)(0.015m) ^ 

Re = —rr - =-:—:— = 1 139 

v 1-58 X 10 _5 m 2 /s 

ei cual es menor que 2 300 y P por consiguiente, el flujo es laminar. Por lo tanto, 
con base en la analogía entre la transferencía de calor y la de masa, en este 
caso íos números de Nusselt y de Sherwood son Nu = Sh = 3.66. Si se aplíca 
la defimción del número de Sherwood, se determina que el coeficiente de trans- 
ferencìa de masa es 


Sh D ab (3.66)(2.54 X ÌO” 5 m 2 /s) 

D ~ 0.015 m 


0.00620 nvs 


En este caso s puede determinarse la razón de transferencía de masa (o la razón 
de evaporación) al definir la diferencia medìa logarítmica de concentración de 
una manera análoga a la díferencia medía logarítmica de temperatura. 


Vapor de 
naftaleno 



FIGURA 14-50 

Esquema para el ejemplo 14-11. 


EJEMPLO 14-11 Analogía entre Ea transferencia de calor 
y !a de masa 

Pueden determinarse los coeficientes de transferencia de calor en configura- 
cìones geométricas complejas, con condiciones complícadas en la frontera, por 
las medíciones de la transferencia de masa en configuraciones geométrìcas se- 
mejantes, en condiciones similares de flujo, con el uso de sóiidos vo1átíles f como 
el naftaleno y el diclorobenceno, y utilizando la anaiogfa de Chilton-Colburn en- 
tre la transferencìa de masa y la de calor en condìciones de flujo bajo de masa< 
Se determina la cantidad de masa que se transfiere en el iapso de un periodo 
especifìcado, pesando el modeio o mìdìendo la recesión de la superficie. 

En el curso de cierto experimento en el que interviene el ffujo de aire seco a 
25°C y 1 atm f con una velocidad del flujo libre de 2 m/s, sobre un cuerpo cu- 
bierto con una capa de naftaleno, se observa que se han sublimado 12 g de naf- 
taleno en 15 mín (figura 14-50). El área superfícíat del cuerpo es de 0.3 m 2 . 
Tanto el cuerpo como el aire se mantuvìeron a 25°C en el curso del estudio. La 
presión de vapor def naftaleno a 25X es de 11 Pa y la difusividad de masa def 
propio naftaleno en aire a 25 Q 0 es D AB = 0.61 x 10~ 5 mVs. Determine el coe- 
fícíente de transferencìa de calor en las mismas condícíones de flujo, sobre la 
misma confíguración geométrica. 

SOLUCIÓN Se sopla aire sobre un cuerpo cubierto con una capa de naftaleno 
y se mide la razón de sublimación. Debe determinarse el coeficiente de trans- 
ferencia de calor en las mismas condìciones de fiujo, sobre ia misma configu- 
ración geométrica. 

Suposiciones 1 Existen condiciones de flujo bajo de masa, de modo que es 
aplicable (se verificará) la analogía de Chilton-Colburn entre la transferencia de 
calor y la de masa. 2 Tanto el aire como el vapor de naftaleno son gases ideales. 
Propiedades La masa molar del naftaleno es de 128.2 kg/kmoí. Debido a las 
condiciones de flujo bajo de masa, pueden usarse las propiedades del aire seco 
para la mezcia, a la temperatura de 25°C y 1 atm especificadas, a ias que p = 
1.184 kg/m 3 , Cp = 1007 J/kg y « = 2.141 x 10* 5 m 3 /s (tabla A-15). 

Análisis El aire entrante no contìene naftaieno y, por io tanto, la fracción de 
masa del naftaleno en las condiciones del flujo libre es cero, = 0. Si se ob- 
serva que la presión de vapor del naftaleno en la superficie es de 11 Pa, se de- 
termina que la fracción de masa en la superficie es 
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11 Pa /l 28.2 kg/kmol\ 
101325 Pa V 29 kg/kmol / 


= 4.8 X 10“ 4 


lo cual confirma que la aproximación de flujo bajo de masa es válida. En este 
caso, la razón de evaporación del naftaleno es 


m 


0.012 kg 
(15 X 60 s) 


= 1.33 X 10' 5 kg/s 


Entonces el coeficiente de convección de masa queda como 


_ m _ 1.33 X 10- s kg/s 

“ pA,(w A s - w AfX ) “ (1.184 kg/m’XO.3 m 2 )(4.8 X I0“ J - 0) 

= 0.0780 m/s 

Sì se apììca la analogía entre la transferencia de masa y la de calor, a partir de 
la ecuacíón 14-89 se determina que el coefìciente promedto de transferencia 
de calor es 

^eulor ‘ = pc,,h masa 

( 0 141 v in-5 

061 x 10- s mVs 

= 215 \V/m- • C 

Discusión Debido a la conveniencia que ofrece, se ha usado el naftaleno en 
numerosos estudios de transferencia de calor, con el fin de determinar los coe- 
ficientes de transferencia de calor por convección. 




14-10 ■ TRANSFERENCIA SIMULTÁNEA 
DE CALOR Y DE MASA 

En la práctica, se encuentran muchos procesos de transferencia de masa que 
ocurren isotérmicamente y, por lo tanto, en ellos no interviene la transferencia 
de calor. Pero algunas aplicaciones de ingeniena comprenden la vaporización de 
un líquido y la difusión de este vapor hacia el gas circundante. Esos procesos 
requieren la transferencia del calor latente de vaporización, h fs , hacia el 
líquido para vaporizarlo y, como consecuencia, en esos problemas interviene 
la transferencia simultánea de calor y de masa. Para generalizar, cualquier 
problema de transferencia de masa que comprende cambio de fase (evapo- 
ración, sublimación, condensación, fusión, etc.) también debe comprender la 
iransferencia de calor, y la solución de esos problemas necesita analizarse 
considerando la transferencia simuitánea de calor y de masa. Algunos ejem- 
plos de probleinas simultáneos de calor y de masa son el secado, el enfria- 
miento por evaporación, el enfriamiento por transpiración (o sudación), el 
enfriamiento por hielo seco, la combustión de gotitas de combustible y el en- 
friamiento por ablación de los vehículos espaciales en el curso de su regreso 
e, incluso, sucesos comunes como la lluvia, la nieve y el granizo. Por ejemplo, 
en los lugares más cálidos, la nieve se funde y la lluvia se evapora antes de lle- 
gar al suelo (figura 14-51). 

Para entender el mecanismo de )a transferencia simultánea de calor y de 
masa, considérese la evaporación de agua de una piscina hacia el aire. 
Supóngase que, inicialmente, el agua y el aire están a la misma temperatura. 
Si este último está saturado (una humedad relativa de <f> = 100%), no habrá 
transferencia de calor o de masa en tanto se mantengan las condiciones isotér- 
micas. Pero si no está saturado (d> < 100%), habrá una diferencia entre la con- 



Plástìco 
o vidrio 


Vebículo espacial 
duranie cl regreso 


Evaporación 



a) Ablación 


b ) Evaporación de 
una gotita 
de lluvia 



Calor 


Evaporación 


» Rechazo 
^ár de calor 

O 

ih 

j > i Condensación 

\ Hl Va P° r 

Líquido 


| 


Evaporacíón 


Absorción 
de caìor 


c) Secado de ropa d) Tubos de calor 


FIGURA 14-51 

Muchos problemas que se encuentran en 
la práctica comprenden la transferencia 
simultánea de calor y de masa. 
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Lago 


FIGURA 14*52 

Díversos mecanismos de transferencia 
de calor que intervienen en el curso de ia 
evaporación de agua de la superficie de 
un lago. 


centracíón de vapor de agua en la interfase agua-aire (la cual siempre está satu- 
rada) y a alguna distancia por encima de la interfase (la capa Iímite de concen- 
tración). La diferencia de concentración es la fuerza impulsora para la transfe- 
rencia de masa, por lo que esta diferencia de concentración impulsa el agua 
hacia el aire. Pero primero debe vaporizarse el agua y debe absorber el calor 
latente de vaporización para que eso suceda. Inicialmente, todo el calor de va- 
porizadón proviene del agua cercarta a la interfase, puesto que no hay diferen- 
cia de temperatura entre el agua y los alrededores y, por consiguiente, no 
puede haber transferencía de calon La temperatura del agua cercana a la su- 
perficie debe disminuir, como resultado de ìa pérdida de caior sensibie, Io cual 
hace disminuir también la presión de saluración y, como consecuencia, la con- 
centración de vapor en !a imerfase. 

La reducción en la temperatura crea díferencias de ésta dentro del agua, en 
la parte superior así como entre el agua y el aire circundante. Estas diferencias 
de temperatura ìmpulsan la transferencia de calor hacia el agua, tanto desde el 
aire como desde Ias partes más profundas del agua, como se muestra en la 
figura 14-52. Si la razón de evaporación es alta y, por ende, la demanda de 
calor de vaporización es más alta que la cantidad de calor que puede ser sumi- 
nistrado desde las partes más bajas de la masa de agua y de los alrededores, el 
déficit se compensa a paitir del calor sensible del agua en la superficie y, 
como consecuencia, la temperatura del agua en esta ultima disminuye más t E1 
proceso continúa hasta que e! calor latente de vaporización sea igual a la trans- 
ferencia de calor hacia el agua en la superficie. Una vez que se alcanzan ias 
condiciones estacionarias de operacìón y se estabiliza la temperatura de la in- 
terfase, el balance de energía en una capa delgada del líquido en ia superficie 
puede expresarse como 


Q^isiblc-, inmslerido Q (aíBntc. nbsarbìtk) ® 


Q = 


(14-U1) 


donde m v es la razón de evaporación y h fg es el calor latente de vaporización 
del agua a la temperatura de la superficic. En la tabla 14-14, se dan diversas 
expresiones para m v en relación con varias aproximaciones* Las propiedades 
de la mezcla, como el calor específico c p y la masa molar M> normalmeme 
deben evaluarsc a la composición medìa de la película y a la temperatura me- 
dia de la película. Sin embargo, al tratar con mezclas de aire-vapor de agua en 
las condiciones atmosféricas o en otras sítuaciones de flujo bajo de masa, sìm- 
plemente pueden usarse las propiedades del gas con exactitud razonablc. 


TA8LA 14-14 

Diversas expresiones para ia razón de evaporación de un líquido hacìa un gas a 
través de un área A de ia interfase, en retación con varias aproximaciones (el 
subíndice v representa vapon s representa la ìnterfase líquido-gas y íejos de 
la superficie)_ 

Hrpótesís_Razón de evaporación 

General 

Si se supone que el vapor es un gas ideal, 

P* - P.RJ 

Si se aplica la analogía de Chìlton-Colburn, 

^calor pCp^ masa Le 2 " 

Si se usa — - — *= donde T ~ - — 

y P= p/?f= pÌRJIWT 


- (Pv, s Pv t 

/?, \T S Tj 




= 


_ ( P "-s 

l \T S Tj 


r P c p Le» 3 R r 

^v. s ~ ^v, ® 


m u = 


pCgLé 13 M P 
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La Q de la ecuación 14-91 representa todas Ias formas de calor, de todas las 
fuentes, transferido a la superfície, incluida la convección y la radiación desde 
los alrededores y la conducción desde las partes más profundas del agua de- 
bida a la energía sensible de la propia agua o debida al calentamiento de la 
masa de agua por un calentador de resistencia, por un serpentín de calen- 
tamiento o, incluso, por reacciones químicas en esa agua. Si la transferencia 
de calor de la masa de agua a la superfìcie asf como la radiación desde los 
alrededores son despreciables, lo cual es con frecuencia el caso, entonces la 
pérdida de calor por evaporación debe ser igual a la ganancia de calor por con- 
vección; es decir, 

/. . . t, á it t\ - ~ 

tíctìnv O ^ s) ^ M P 

Sí se caacela h toIíy A s en ambos miembros de la segunda ecuación da 


T* 


- T * 


hfx M v P VfS P v ^ x 
c p L 


(14-92) 


la cuaì es una reìación para la temperatura del líquido en condiciones esta- 
cionarias. 


EJEMPLQ 14-Í2 Enfriamiento por evaporación de una bebida 
enlatada 

En un día cálido de verano, se va a enfriar una bebida enlatada envolviéndota 
en un pano que se moja de manera continua y soplándole aíre por medio de un 
ventílador (fìgura 14-53)- Si las condiciones del medio ambiente son 1 atm, 
30°C y 40% de humedad relatìva, determine la temperatura de la bebìda 
cuando se alcanzan las condicíones estacìonarìas, 

SOLUCIÓN Se sopla aíre sobre una bebida enlatada que está envuelta en un 
pafìo mojado con el fin de enfríarta por transferencia simultánea de calor y de 
masa, Debe determìnarse la temperatura de la bebida cuando son atcanzadas 
ias condiciones estacìonarías, 

Suposiciones 1 Exísten las condíciones de flujo bajo de masa P de modo que 
es aplícable la analogía de Chilton-Cotburn entre ta transferencia de catory la de 
masa t puesto que ia fraccìón de masa de vapor en el aíre es baja (alrededor de 2% 
para el aíre saturado a 25°C). 2 Tanto el alre como el vapor de agua t a las con- 
diciones especiftcadas, son gases ideales !el error que se comete con esta hipó- 
tesis es menor de 1%). 3 Los efectos de la radiación son despreciables. 
Propiedatíes Debído a !as condicìones de ftujo bajo de masa, pueden usarse 
ías propiedades det aire seco para la mezcla, a ta temperatura promedio de (I* 
+ 7*1/2, la cual no puede determínarse en este punto debìdo a la temperatura 
desconocida de ta superficie. Se sabe que T s < T* y P para íos fines de una 
evaluacìon apropìada, tomemos T s como 20°C. Entonces !as propiedades deì 
agua a 20°C y las propiedades def aire seco a la temperatura promedio de 25°C 
y 1 atm son (tablas A-9 y A-15) 

Água: — 2454 kJ/kg t P v — 234 kPa: también, P v “ 4.25 kPa a 30°C 

Aire seco: c p — 1.007 kJ/kg ■ °C, a = 2+41 X 10 -5 m 2 /s 

las masas molares del agua y del aire son de 18 y 29 kg/kmol, respectivamente 
(tabla A-l). Asimismo, ìa dìfusivtdad de masa del vapor de agua en el aíre a 
25*C es D|H 2 o.g ir e - 2.50 x lO' 5 m 2 /s (tabla 14-4). 

Análisis Sí se apiíca ía analogía de Chilton-CoJburn, puede determinarse ia 
temperatura superficial de ta bebida a partir de la ecuacìón 14-92 P 
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1 aim 



FIGURA 14-53 


Esquema para el ejemplo 14-12. 
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T S =T X 


tyg My K .1 Ty,» 

c p Le M M P 


donde el número de Lewis es 



2.141 X 10~ s m 2 /s 

2.5 X 10 -;i m J /s 


0.856 


Nótese que, por simplificación f se tomaría el número de Lewis como 1, pero, 
para lograr mayor exactitud, se elige incorporarlo. 

El aire en !a superficie está saturado y, por lo tanto, la presión de vapor en 
ella es simplemente la presìón de saturación del agua a ia temperatura de la 
misma (2.34 kPa). La presión de vapor del aire alejado de la superficie es 


Pv,» = ftur,= (0.40)P silla30 . c = (0.40)(4.25 kPa) = 1.70 kPa 

Si se observa que la presión atmosférica es de 1 atm = 101.3 kPa, y se sustì- 
tuye, da 

_ 2454 kJ/kg 18 kg/kmol (2.34 - 1.70) kPa 

T> ~ 30 C (1.007 kJ/kg • “CX0.856) 2 ' 3 29 kg/kmol 101.3 kPa 
= 19.4‘C 

Por lo tanto, por este proceso, la temperatura de 1a bebida puede bajar hasta 
19.4°C. 



Calentador de resistencía 


FIGURA 14 54 

Hsquema para el ejemplo 14-13. 


EJEMPLO 14-13 Pértfida de eaior desde bafíos descubiertos 
de agua caliente 

En las instalaeiones de fabricación, es común e! uso de bańos de agua caJÌente 
con sus partes superiores abiertas, por varias razones. En una planta en ía que 
se fabrican pínturas en aerosol, se prueban las lafas de pintura a presión, en 
relación con su comportamiento a una temperatura elevada, sumergiéndolas en 
agua caliente a 50°C 3 en un bańo rectangular de 40 cm de profundidad, y man- 
teniéndolas allí hasta que ías fatas se calientan hasta esos 50*C ? con el fin de 
garantízar que soportan temperaturas hasta de esa magnitud mientras se les 
transporta o se les almacena (figura 14-54). E1 baho de agua tiene 1 m de an- 
cho y 3.5 m de largo y su superfície superíor está abìerta al aíre del ambiente, 
para facifítar la observación de parte de los trabajadores. Si las condicíones 
promedio en fa planta son de 92 kPa, 25°C y humedad relativa de 52%, determi- 
ne la razón de la pérdida de calor desde la superficie superior del baho de agua 
por a) radiacìón, b) convecciòn natural y c) evaporación. Suponga que el agua está 
bien agitada y que se mantiene a una temperatura uniforme de 50°C en todo 
momento por medio de un caientador, y tome ta temperatura promedío de las 
superficies circundantes como 20 Ù C, 

SOLUCIÓN Se hacen pruebas relacionadas con !a íemperatura a latas de pin- 
tura en aerosol, sumergiéndolas en un bańo descubierto de agua caliente. Debe 
determinarse ia razón de la pérdida de calor por radiación, por convección natu- 
ral y por evaporación. 

Suposiciones 1 Existen condiciones de flujo bajo de masa, de modo que es apli- 
cable la analogía de Chilton-Colburn entre la transferencia de caìor y ìa de ma- 
sa, puesto que la fracción de masa de vapor en el aire es baja (alrededor de 2% 
para el aire saturado a 300 K). 2 A las condiciones especificadas, tanto el aire 
como el vapor de agua son gases ideales (el error relacionado con esta hipóte- 
sis es menor de 1%). 3 E! agua se mantiene a una temperatura uníforme de 
50°C. 


http://gratislibrospdf.com/ 


























Prapiedades A contìnuación, se determinan !a$ propìedades pertinentes para 
cada modo de transferencia de calor, en !as seccíones respectivas. 

Anátisis a) En la tabla A-18, se da ía emisivìdad del agua líqutda como 0.95. 
Entonces la pérdida de calor por radiaejón del agua hacia Ia$ superficies cír- 
cundantes queda como 

(Ld = sA s a(T* ~ Lrsd) 

- (0,95)(3.5 m 2 )(5.67 X 10'* W/m 2 • K 4 )[(323 K) 4 - (293 K) 4 ] 

= 663 W 


b) La mezcla aire-vapor de agua es diluida y P como consecuencìa, pueden usar- 
se !as propiedades dei aíre seco para la mezcla, a la temperatura promedìo de 
(r« + T s )/2 — (25 + 50)/2 - 37.5°C. St se observa que la presión atmosfértca 
total es de 92/101.3 = 0.9080 atm, las propiedades del aìre seco a 37.5°C y 
0.9080 atm son (tabla A-15) 

k = 0.02644 W/m ■ °C 7 Pr = 0.7262 (ìndependìente de la presión) 
o: - (2.312 X 10’ 5 m 2 /s)/0.9080 = 2.546 X 10" 5 m 2 /s 
v = (1.679 X 10“ 5 m 2 /s)/0.90$0 - 1.849 x I0" 5 m 3 /s 

Las propiedades del agua a 50°C son 

h fg = 23S3 kl/kg y P v = 12.35 kPa 

E! aire en la superfícle está saturado y F por lo tanto, ía presión de vapor en esa 
superfícte es símplemente !a presíón de saturacìón del agua a la temperatura 
superficìal. La presión de vapor del aire lejos de la superfície del agua es 

= 4>Pm* jv = (0.52)P sa ta 25 o C = (0.52)(3.17 kPa) = 1.65 kPa 

Si se considera ai vapor de agua y al aire como gases ideales y se observa que 
la presíón atmosféríca total es la suma de las presiones del vapor y del aire 
seco s se determína que las densidades del vapor de agua t det aire seco y de su 
mezcla, en la interfase agua-aìre y lejos de la superficie, son 

En la 
superficie: 


Lejos de ìa 
superfide: 


El área de la superficie superior del bano de agua e$ A s = (3.5 m)(l m) = 3.5 
m 2 y su perímetro e$ p = 2(3.5 + 1) = 9 m. Por lo tanto, la longitud carac- 
terfstica es 


Pi\ ,í 


Pa t a 




RJs (0.4615 kPa ■ mVkg • K)(323 K) 
P a .s (92 - 12.35) kPa 


= 0.0829 kg/m 3 


PJs (0.287 kPa ■ m 3 /kg - K)(323 K) 

Ps - P,,s + p a .s = 0.0829 + 0.8592 = 0.9421 kg/m 3 


= 0.8592 kg/m 3 




1.65 kPa 


Pit, 


R J* (0.4615 kPa ■ m 3 /kg • K)(298 K) 
(92 - 1.65) kPa 


= 0.0120 kg/m 3 


RJ* (0.287 kPa ■ m 3 /kg • K)(298 K) 

P* — Pí.* + = 0,0120 + 1.0564 = Í.0684 kg/m 3 


= 1.0564 kg/m 3 
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3,5 m 2 

9 m 


0.3889 m 


Entonces, si se usan las densídades {en iugar de las temperaturas), ya que 1a 
mezcla no es homogénea, el número de Grashof es 

_ «(P» - Ps)£ 


{9.81 m/s 2 )( 1.0684 - 0.9421 kg/m J )(0.3889 m) 3 
~ [(0.9421 + 1.0684)/2 kg/m 3 ](1.849 X lO^nr/s) 1 

= 2.121 X 10 8 


Al reconocer que éste es un problema de conveccíón naturai con superficie ho- 
rìzonta! caliente viendo hacìa arríba, se determina que el número de Nusselt y 
e! coefíciente de transferencia de caior por convección son 


Nu - (U5{Gr Pr) !/1 = 0,15(2,121 X 10* X 0,7262) 1/3 - 80.41 



(80.41) (G,02644 W/m ■ °C) 
0,3889 m 


= 5.47 W/m 2 * °C 


Entonces, la razón de ta transferenda de calor por conveccíón naturat queda 
como 

fíconv v^j(^j 

= (5,47 W/m 2 ■ & C)(3 + 5 m 2 )(50 ™ 25)°C = 479 W 


Nótese que la magnitud de la transferencía de calor por convección naturai es 
comparable a la de la radiación, como era de esperarse. 
c) Al utilizar !a analogía entre la convección de calor y la de masa, se determina 
el coefìciente de transferencia de masa de la misma manera, reemplazando Pr 
por Sc. Sí se toma como base la ecuacìón 14-15, se deíermina que la difusrvi- 
dad de la masa del vapor de agua en ei aire a !a temperatura promedio de 
310.5 Kes 


-10 : 


&AB “ ^H 2 0-aire“ 1-87 X 10 p 

= 3 + 00 X 10“ 5 m 2 /s 
El número de Schmidt es 


= 1.87 X 10" 


0,908 


c v 1.849 X 10 ±s m 2 /s A f , 

Sc = —— —-;—= U.olo 

Dab 3.00 x 10 5 m 2 /s 


Se determina que el número de Sherwood y el coefìciente de fransferencia de 
masa son 

Sh = 0.15{Gr Sc) í/3 = 0,15(2,121 X IQ 3 X 0.616) 1/3 = 76.1 
Sh D ab (76.1X3.00 x 10“ 5 m 2 /s) 




0.3889 m 


= 0.00587 m/s 
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Entonces la razón de la transferencìa de masa y la razón de transferencía de 
calor por evaporación quedan como 

- (0,00587 m/s)(3;5 m 2 )(0.0829 - 0,0120)kg/m 3 
= 0.00146 kg/s = 5.24 kg/h 

Óevap = m p h fg = (0.00146 kg/s)(2383 kJ/kg) = 3.479 kW - 3479 W 

lo cual es más de sìete veces la razón de transferenda de calor por convección 
naturaL 

Por úEtìmo, si se observa que la dirección de la transferencia de calor síem- 
pre es de la alta temperatura hada fa baja, todas las formas de transferencìa de 
calor antes determìnadas se llevan a efecto en !a misma dirección y 1a razón to- 
tal de pérdida de caEor del agua hacia el aire y superficies circundantes es 

Gtotal - Grad + Gconv + Gevap “ 663 + 479 + 3 479 = 4 §21 W 

Discusíón Nótese que si el bano de agua se caltenta eléctricamenfe, se nece- 
sítará un calentador de resistenda de 4,6 kW de potencia sólo para compensar 
ìas pérdidas de calor desde la superficìe superior. El tamaho total deí calenta- 
dor tendrá que ser mayor para tomar en cuenta ias pérdidas de calor desde las 
superficies Iaterales y del fondo del baho así como el calor absorbìdo por las 
latas de pintura en aerosol conforme se calíentan hasta 50°C. Asimismo, nótese 
que necesita suministrarse agua al baho a razón de 5.24 kg/h para compensar 
las pérdidas de ella por evaporación. Asi mismo, en realidad, ta temperatura de 
la superficie será posiblemente un poco más baja que la temperatura promedio 
de agua T y de este modo las razones de transferencia de calor serán un poco 
más bajas que aquellas que se estímaron aquí. 


RESUMEN 


La iransferencìa de masa es el movimiento de una especie 
química desde una región de concentración ligera hacia otra de 
concentracidn más baja, en relación con las otras especies 
químicas presentes en el medio. La transferencia de masa y la 
de ealor son análogas entre sí y pueden encontrarse varios para- 
íelismos entre ellas. Las fuerzas impulsoras son la diferencìa de 
temperaíura , en la transferencia de calor, y la diferencia de con- 
centración, en la de masa. La ley de Fick de la difusìón de masa 
tiene la misma forma que la de Fourier de la conducción del 
calor. La generaeión de especìes en un medio debido a reac- 
ciones homogéneas es análoga a la generación de calor. 
Asimismo, la convección de masa debida al movimiento de la 
masa de fluido es análoga a la convección dc cator. La tempera- 
tiira superficial constante corresponde a Ìa conccntración cons- 
taníe en la superficie, y una pared adiabática corresponde a una 
pared impermeable. Sin embargo, ìa concentración no suele ser 
una función continua en una interfase entre fases. 

La concentración de una espccíe A puede expresarse en tér- 
minos de ía densidad p A o de la concentración molar C A . Tam- 
bién puede expresarse en forma adimensionaL en términos de 
fracción de masa o mólar, como 


Fracción de masa de la especie A: 



Fracción molar de la especie À: 



nf\jy _ Pa 

mN p 

N Á tV = C Á 
NN C 


En el caso de una mezcla de gases ideales, la presión molar de 
un gas es igual a su fracción de presión. La iey de Fick para la 
difusión de una especie A en una mezcla binaria estacionaria de 
las especies À y B, en una direccìón especìficada x, se expresa 
como 


Base mdsica: 


Base molar: 


Jé\lA ~ 


m 4ìfA d(p A /p) 

-7— 


pD AB 


dw^ 

dx 


r _ rn d(C A fC) 

Uua- A - CU AB ^ 


- -cd ab 


ày A 

dx 
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donde D AB es el coefìcieme de difusión (o dìfusivìdad de masa) 
de h especie en la mezcla es ^ fì u J° de masa por difusión 

de la especìe a y j mA es el fìujo maíar, 

Las fracciones molares de unaespeeie i en las fases gaseosa 
y líquida, en la interfase de una mezcla diluida, son propor- 
cionaJes entre sí y se expresan por la ley de Henry como 


donde P A , y P A 2 son Ìas presìones parciales del gas A en los 
dos lados de la pared, 

Durante la transferencia de masa en un medio eti movimiento, 
Ias especies qufmicas se U-ansportan tanto por difusión molecu- 
lar como por el movimíento de la masa del fluido, y las veloci- 
dades de las especies se expresan como 


P \ í„ latlo tfel gsts 

JL líido dd líquiílí) — jj 

donde H es ìa constante de Henry. Cuando la mezcla no está 
diluida, una relación aproximada pàià las fracciones molares de 
una espccie en los lados del gas y del líquido de la interfase se 
expresa de manera aproximada por la ley de Raouit eomo 


V A = V + VW. A 
V B =V+V dìtB 

donde V es la veíocìdad promedio en masa del flujo. Ésta es la 
velocidad que se mediría por medio de un sensor de velocidad y 
se expresa como 


P i, ladts dcl £05 yù ladci dd giis P ^ì. tado dcl líquklo ^ì, Sai( T 




donde P u ^,(7) es la presión de saturacion de la especie i a la 
temperatura de la interfase y P es la presién total en el lado de 
la fase gaseosa, 

La concentración de la especie gaseosa i en el sdlido, en la in- 
terfase, C L ^ stìikk** proporcional a la presión parciai de la 
especie ì del gas, P L ta j„ Je i en el del g as en esa interfase 
y se expresa como 

^f, lùdíi dcl stìlìdo fì ^ P i, lado diel gas 

donde £f es la soluhilìdad* E1 producto de la soiuhìlidad de un 
gas y el coeficìente de dìfusìón del mismo en un sólido se 
conoce conio la penneabilidad la cual es una medida de la 
capacidad del gas para penetrar en un sólido, 

En ausencia de cualesquiera reacciones químicas, la razón de 
transferencia de masa, m ^ f A ,a través de una pared plana de área 
A y espesor L, así como de capas cilíndrica o esférica de radìos 
interíor y exterior r } y r 2ì en condíciones estaclonarias unidi- 
mensionales se expresa como 

" w a, 2 Paa ” Pa.2 

'Wp**! = P®abA l = D áb A -|- 

~ r n Wa -' ^ W *- 2 - ** t n Pa ' ~ pA ’ 2 

m dif ' dl “ nLpDAfí in(/-Vr,) 2qTlD ^ ln(r 2 /r 1 ) 

™ dif, a. cs\ = 4 tt r } r 2 pD A[t r ; _- — - 

. Pa.I “■ Pa.2 

= r\r 2 D AB _ jt 


E1 caso especial V = 0 corresponde a un medio en reposo. Si se 
usa la ley de Fick de la difusíón, los flujos totales de masa.y “ 
inM, en uu medio en movimìento se expresan como 

dw Á 

h = PaV + PaVììia = WaUa +Jb ) - 

dw B 

Jb ~ PaV + “ WH a( Ìa + Ìb) ~ P®ba 

La razón de conveccìón de masa de la especìe A en una mez- 
cla binaria se expresa de manera análoga a la ley de Newton del 
enfríamiento como 

W COTV ^masa^í(pA,í Pa, *) ^fímn P^Á w A T s ^A,*) 

donde es el coeficiente promedio de transferencia de 
masa , en m/s. 

Las contrapartes de los numeros de Prandtl y de Nusselt en la 
convección de masa son el número de Schmidt Sc y el número 
de Sherwood Sh, definìdos como 

^ _ v __ Difusìvidad de ta cantidad de movimiento 
D am Difusividad de la masa 

h I 

f l misa *^c 

y sh = -g— 

U AB 

Las magnitudes reiativas de ia difusión de masa y del ealor en 
las capas Ifmite térmica y de concentración se representan por el 
número de Lewìs t defmido como 


E1 gasio dc iin gas a través de una pared plana sólìda, en condi- 
ciones unidìmensioLiaies estacionarias, también puede expre- 
sarse en térmínos de las presiones parciales del gas adyacente 
en los dos lados deJ sólido como 

PaA-Pa. 2 

^ỳj í, A. pared — AlS Afi rí J 


j e _ Sc _ a _ Difusividad térinica 
Pr D ab Difusividad de masa 

Los coeficientes de transferencia de calor y de masa a veces se 
expresan en términos del número adimeusional de Stanton 7 
defmido como 


= ®aj,A 



St 


PVCp 


Nu 


1 


Re Pr 


^ Ìfitasíi 



1 

Re Sc 
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donde V es la velocidad del flujo libre, en el fìujo externo, y la 
veloddad media de la masa de fluido, en el flujo intemo. Para 
una configuración geométrica y condiciones de frontera dadas, 
puede determinarse el numero de Sberwood, en la convección 
natural o en la forzada, con base en la expresión correspon- 
diente del número de Nusselt, simplemente al reemplazar el 
mímero de Prandtl por el de Schmidt. Pero en la convecdón 
natural, el número de Grashof debe expresarse en términos de la 
diferencía de densidad, en lugar de la diferencia de temperatura. 
Cuando las difusividades moleculares de la cantidad de 
movimíento, del calor y de la masa son idénticas, se tiene v = ct 
= D ab y, por ende, Pr = Sc = Le = L En cste caso, la seme- 
janzacntre la transfcrencia de la cantidad de movimiento, la del 
calor y la de masa queda dada por la analogía de Reynoíds, ex- 
presada como 

i Re = Nu = Sh o 

/ ^ x ^ tòtfator ^ _ ^niasa ^ ^ ~ 

2 v ~ k ~ D m 0 2 _ 


Para ei caso general de Pr # Sc # !, se modifìea como 
f = St Pr 2 ' 3 = St nMai Sc 2/3 

la cual se conoce como cmalogía de Chihon-Colburn. La 
analogía entre la transferencia de calor y la de masa se expresa 
de manera más eonvemente como 

^calor pC^Le ^ftiasa P^pifiífD^) ~ h ma x a 

Para las mezclas aire-vapor de agua, Le = 1, por lo que esta 
relación se simplifica todavía más, La analogía de la convec- 
ción calor-masa se limita a los casos de flujo bajo de masa f en 
los euales el gasto de !a especie qtie pasa por el flujo de niasa es 
bajo en relación con el gasto total de la mezcla líquida o 
gaseosa. En los probiemas de transferencia de masa en los que 
se presenta cambio de fase (evaporación, sublimaeión, conden- 
sación, fusión, etc.), también interviene la transferencia de ealor 
y esos problemas se analizan al considerar la transferencia de 
calor y la de masa en forma simultánea. 
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PR08LEMAS* 


Analogía entre la transferencia de calor y ta de masa 

14-lC i t Bn qué difieren la transferencia de masa y el flujo de 
la masa de fluido? ^Puede presentarse transferenda de masa en 
un fhiida homogéneo? 

^Cómo se defme la eoncentración de una stistancia? 
^Como se detlne el gradiente de concentración ? ,;De qué mane- 
ra está relacionada la razón de dìfustón de una sustancia con el 
gradieme de concentración? 

\ 4-3C Dé ejemplos de transferencia de masa a) líquido a gas, 

b) sólido a líquido, c) sóhdo a gas y d) gas a líquído. 

J 4-4 C Alguien sugiere que ìa radiadón térmíca (o de caior) 
también puede concebirse como radiación de masa, ya que, 
según ía fórmula de Einsteim una iransferencia de energfa en ta 
cantidíid de E corresponde a una transferencia de masa en la 
cantidad de m = Elc 2 . ;Qué piensa el lector? 

\4 5i ^Cuál es la fuerza impulsora para a) la transferencia de 
calor, b) el flujo de corrieníe déctrica, c) el flujo de fluídos y d) 
la transferenda cle masa? 

14-6C ^Que representan a) las reacciones homogéneas y b) 
las reacciones heterogéneas en la transferencia de masa? qué 
corresponden en la transferencia de calor? 

Dìfusión de masa 

I4-7C Tanto la ley de Fourier de la conducción del calor 
como la de Fick de la difusión dc masa pueden expresarse como 
Ò = —kA(dTìdx). ^Qué representan las camidades Q t k,AyT 
en u) la conducción dd calor y b) la difusión de masa? 

I4-8C Marque cada una de estas afirmaciones como Ver- 
dadera o Falsa para una mezcla binaria de sustancías A y £> 

_ a) La densidad de una mezcla sicmpre es igual a la suma 

de Jas deosidades de sus constítuyentes. 

_ b) La razón de la densidad del componente A a la densì- 

dad del componentc B es igual a la fracción de masa 
del componenle A > 

_ c) Si la fracción de masa del componente A es mayor que 

0,5, entonces por lo menos la mitad de los moles de la 
mezcla son de ese componente. 

_ d) Si ías masas molares de A y B son iguales entre sí, en- 

tonces la fracción de masa de A será ìgual a la fracción 
moìar de 

_Sì tanto la fraccìón de masa de A como la de B son 

0.5, enionces la masa molar de ía mezela es sencilla- 
mente el promedio aritmético de las masas molares de 
AyB. 


fr Los probtemas designados por una Jf C" son preguntas de concepto 
y se alienta a los estudìantes a que den respuesta a todos ellos. Los 
problemas designados por una 'T están en unidades inglesas y los 
usuarios del Sl pueden ignorarlos. Los problemas con el ìcono se 
resuelven usando el EES, y en el CD que acompafia este texto se 
tncluyen las soluciones completas junto con estudíos paramétricos, 
Los problemas con el icono EI son de naturaleza amplia y se 
pretende que se resuelvan con una computadora, de preferencia 
usando el software EES que acompana a este texto. 


14-9C Marque cada una de estas aFirmacìónes como Ver- 
dadera o Falsa para una mezcla binaria de sustancias À y B, 

_ a) La concentración molar de una mezcla siempre es 

igual a la suma de las concentraciones molares de sus 
constituyentes. 

_ b) La razón de la concentración molar de A a la concen- 

traeión molar de B es igual a la fracción molar del 
componente A, 

__ _c) Si la fracción molar del componente A es mayor que 

0.5, entonces por lo menos la mitad de la masa de la 
mezcla es de ese componente. 

_ d) Si tanto A como B son gases ideales, entonces la frac- 

cióii de presión de A es igual a su fracción molar. 

__f) SÌ lanto la fracción molar de A como la de B son 0.5, 

entonces la inasa molar de la mezcla es sìmplemente 
cl promedio aritmético de las masas molares de A y B, 

14-10C La ley de Fick de la difusión se expresa en los térmi- 
nos de masa y en los términos de moles como m m A = 
-pAD AB (dw Á idx)y N dìítÁ = - CAD AB (dy A /dx) T respectivamente. 
^Los coefìcìentes de difiisión dc las dos rclaciones son los 
mismos o diferentes? 

14-1JC ^Cómo cambia !a difusividad de tnasa de una mezcla 
gaseosa con a) Ja teniperatura y b) la presión? 

14-12C A una temperatura y presión dadas, t,P ieilsa que 
la difusividad de masa deì aire en el vaporde agua será ìgual a ìa 
difusividad de masa del vapor de agua en el aire? Expl ique. 

14-I3C A una temperatura y presión dadas, ^piensa usted que 
la difusividad de masa del cobre en el aluminio será igual a la 
diíusivìdad de masa del aluminio en el cobre? Explique. 

14- J4C' En una ínstalación de produccídn, tienen que endure- 
cerse componentes de acero por dìfusión de earbono. ^Llevaría 
usted a cabo el proceso de endurecimiento a la temperatura am- 
biente o en un horno a una temperatura elevada, digamos 
900°C? i?oi qué? 

14 45C Alguien afirma que las fracciones de masa y molares 
para una mezcla gaseosa de CO : y N 2 0 son idénticas. ^Está 
usted de acuerdo con ello? Expìique. 

14 16 Determine la fracción máxima de masa de bicarbonato 
de calcio lCa(HC0 3 ) 2 en agua a 350 K. 

Respuesta: 0.152 

14-17 Sobre una base molar, la composición de aire humedo 
se da como 78% N 2 , 20%- 0 : y 2% vapor de agua, Deiermìne las 
fracciones de masa de los constituyentes del aire. 

Respuestast 76.4% N*. 22.4% 0 2l 1,2% H 2 0 

14-181 Una mezcla gaseosa consta de 7 Ibm de 0 2 , 8 Ibm de 
N 2 y 10 lbm de C0 2 . Deiennine a) la fracción de masa de cada 
uno de los componentes, b) la fracción molar de cada uno de los 
componentes y c) Ìa masa molar promedio de la mezcla, 

14-19 Una mezcla gaseosa consta de 8 kmol de H 2 y 2 kmol 
de N 2 . Detennine la masa de cada gas y la eonslante aparentc dc 
los gases de la mezcla. 
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14-20 El análisis molar de una mezcla gaseosa a 290 K y 250 
kPa es 65% N 2s 20% 0 2 y 15% C0 2 - Dctcrmine la fracción de 
masa y la presión parcial de cada gas. 

14-21 Determine el coefieiente de dìfusión binaria del C0 2 en 
aíre a a) 200 K y 1 atm, b) 400 K y 0.5 atm y c ) 600 K y 5 atm. 

14-22 Repita el problema 14-21 para el 0 2 en N 2 , 

14-231 La humedad relatíva de aire a 80°F y 14.7 psia se au- 
menta de 30% hasta 90% en el iranscurso de un proceso de hu- 
midificación a temperatura y presidn constantes. Determine el 
porcentaje de error que se comete al snponer que la densidad dei 
aire ha permanecido constante. Respuesta: 2.1% 



80 Ù F 



FIGURAP14-231 


14-24 E1 coefíciente dc difusión del hidrógeno en el acero se 
exprcsa como función de la temperatura como 

D ab = 1,65 X 10" 0 expM 630/F) (m 2 /sj 

donde 7" está en K. Determine el eoeftciente de difusión a 200 
K, 500 K t 1 000 K y 1 500 K. 

14*25 Vuelva a considerai' el problema 14-24. Usando 

ei software EES (u otro), trace la gráfica deì coe- 
ficíente de difusión coino función de la lemperatura en el rango 
de 200 K a 1 200 K. 


Condìciones en ia frontera 

14-26C Escriba tres condiciones de fromera para la transfe- 
rcncia dc masa (sobre una base en masa) para la especie A, en 
x = 0, que correspondan a temperatura específicada, flujo es- 
peeificado de calor y condiciones de frontera de convección en 
ía transferencia de calor. 

14-27C En la transferencia de masa, ^qué es una superfície 
impermeable? ^Cómo se expresa matemátícamente (sobre una 
base en masa)? £À qué corresponde en la transferencía de calor? 

Ì4-28C Considere Ja superficie líbre de un lago expuesta a la 
atmósfera. Si el aire en la superftcie del lago está saturado, i )a 
fracción molar del vapor de agua en el aire, en la superftcie del 
lago, sera la misma que la fracción molar deí agua en el propio 
lago?, ^cuál está cercana a 1 ? 

14-29C A1 prcscribir una condición de frontera para la trans- 
ferencìa de masa en una interfase sólido-gas, ^por qué necesita- 


mos especificar el lado de la superficie (sea cl lado del sólido o 
el del gas)? ^Por qué uo lo hacemos en Ja transferencia de calor? 

14-30C Utilizando las propiedades del agua saturada n ex- 
plique cómo determinaría la fracción molar del agua en la su- 
perficie de un lago cuando se especifícan la temperatma de la 
superfície de éste y la presión atmosférica. 

14-31C Usando los datos de solubilidad de un sólido en un 
líquído especificado, explíque como determinaría la fracción de 
masa del sólido en el líquido en la interfase* a una temperatura 
especifícada. 

14-32C Usaudo los datos de solubilìdad de un gas en un 
sólido, explique cómo determinaría la concentración molardel 
gas en el sólido en la ínterfase sólido-gas, a una temperatura es- 
pecificada. 

14-33C Usando ios datos de la constante de Henry para un 
gas disueito en un líquido, explique cómo determinana 5a con- 
centracìón molar del gas dìsuelto en el Ifquído en la interfase, a 
una temperatura especificada. 

14-34C ^Qué es permeabilídad? ^Cómo está relacionada la 
permeabìlidad de un gas en un sÓUdo con la solubilidad del 
propio gas en ese sólido? 

14-35 Detemiine la fracción molar del bióxido de carbono 
(C0 2 ) disudto en el agua t en la superficie de agua a 300 K. La 
fracción molar del CÓ 2 en el aire es 0,005 y ía presión aimos- 
férica local es de 100 LPa. 

14-361 Determine la fracción molar del vapor de agua en la 
superllcie de un lago cuya temperatura en la superficie es de 
70°F y compárela con ìa fracción molar del agua en eì propio 
lago. Tome la presión atmosférìca al nivel del lago como 13.8 
psia. 

14-37 Determine la fraccidn molar de aire seco en La superfì- 
cie cle un lago cuya temperatura es de 15 C C. Tome la presión at- 
mosférica al nivel del lago como 100 kPa, Respuesta; 9S.3% 

14-38 FJ^J| Vuelva a considerarel problema 14-37, Usando 
d software EES (u otro), trace la gráfiea de la 
fracción molar de aire seco en la superfide del lago como fun- 
ción de la temperatura de éste, conforme la temperatura varía de 
5°C a 25°C t y comente los resultados. 

14-39 Considere una placa de caucho que está en eontacto con 
gas niírógeno a 298 K y 250 kPa, Detenoinc las densidades mo- 
lar y de masa dd nitrógeno en el caucho. en la interfase. 

Respuestas: 0.0039 km&l/rrf. 0.1092 kg/m ? 


Placa de 
caucho 


n 2 



298 K 
250 kPii 



FIGURA P14-39 
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Í4-40 Una pared hecha de caucho natural separa gases 0 2 y 
N 2 a 25 Q C y 750 kPa, Determine la concentración molar de 0 2 
y N 2 cn la píired. 

14-41 Considere un vaso de agua en un cuarto a 20°C y 97 
kPa h Si la humedad relativa en el cuarto es de 100% y el agua en 
ei aíre se encuentra en equílibrìo témiico y dc fases, determine 
a) la fraccion molar del vapor de agua en el aire y b) la fracción 
molar del aiie en el agua. 

14-421 Se rocía agua hacia aire a 80°F y 14,3 psia y las goti- 
tas de agua que caen se recogen en un recípiente en el piso. De- 
termine las fracciones de masa y molar del aire dísuelto en el 
agua. 

14-43 Considere una bebida carbonalada en una botella a 
37°C y 130 kPa. Sì se supone que el espacio de gas arriba de! 
líquido consta de una mezcla satui ada de C0 2 y vapor dc agua 7 
y se considera la bebida como agua, determine a) la fraeción 
molar del vapor de agua en el gas C0 2 y b) la masa dc C0 2 di- 
suelto en una bebida de 200 ml. 

Respuestas: a ) 4.9% T b) 0,28 g 


C0 2 

H 2 0 





HQURA P14-43 



Difusiòn estacionaiia de masa a través de una pared 

14-44C Bscriba las relaciones para !a conducción de calory 
de diliisióu dc masa unidimeusionales estacionarias a través de 
una pared plana e identifrque las camidades en las dos ecua- 
ciones quc se correspondan entre sí. 

I4-4SC Considere la difusión unídimensional estacionaiia de 
masa + Marque cada una de estas afirmaciones como Verdadera 
o Falsa. 

_ a) Sí se mantiene todo lo demás igual, entre más alía sea 

la densidad de ìa pared, inás alta es la razón de la 
transferencia de masa, 

_ b) Si se mantiene todo lo demás igual y se duplica el es- 

pesor de la pared, se duplicará la razón de la transfe- 
rencia de rnasa, 

_ c) Si se mantiene todo lo demás igual, entre más alta sea 

la temperatnta, más alta es la razón de la transferencia 
de masa. 

d ) Si se mantiene todo lo demás igual y se dupliea la 
fracción de masa de la especie en difusión a la con- 
centracidn más alta, se duplicará la razón de la trans- 
feiencia dc musa. 


14-46C Considere la difusión unidlmensional de masa de la 
especie A a través de una pared plana de espesor L. £,Bn qué 
condiciones el perfil de concentración de la especie A en la 
pared será una recta? 

I4-47C Considcre la difusión unidimeusíonal de masa de la 
espccie A a través dc una p;ircd plana. ^Cambia el conienido de 
la especie A de la pared en el curso de la difusión estacionana 
dc masa? jQué puede decirse accrca del curso dc la difusìón 
transitoria de masa? 

14-48 Se almacena gas helio a 293 K en un recipìente esférico 
de 3 m de radio exterior hecho de Pyrex de 5 cni de espesor, La 
concentración molar del helio en el Pyrex es de 0.00073 
kmol/m-\ en la superiicic interíor, y despreciable, en la exterior, 
Delerniine el gasto dc masa del helio por difusión a iravés del 
recipiente de Pyrex. 



Aire 


Difusìón 
dei He 


5 cm 


Pyrcx 


FtGURA P14*48 


14-49 Una membrana delgada de plástico separa hidrógeno de 
aire + Se detemiina que las concentraciones moìares del 
hidrógeno en la membrana, en las superfìcìes interior y exterior, 
son de 0.045 y 0,002 kmol/m\ respectìvamente, EI coeficiente 
de difusión binaría del hidrógeno en el plástico, a la temperatura 
de opemcióm es de 5.3 X J0 _ic m 2 /s. Determine el gasto de 
masa del hidrógeno por difusíón a través de ìu membrana, en 
condìciones estacionarias, si cl espcsor de la membrana es de a) 
2 mm y b) 0.5 mm. Respuestas; /, 2 • 10 11 kg/s 

14-5(1 La solubilìdad del gas hidrógeno en acero, en términos 
de su fracción de masa, se expresa como ve H; = 2,09 x 10 -4 
expí-3 950/DF^ donde P Hi es la presión parcial del hídrógeno, 
en bars, y Tes Ia temperatura en K. Si se transporta gas natural en 
un tubo de acero de 1 cm de espesor y 3 m de diámetro interno, 
a una presión de 500 kPa, y la prcsión parcial dcl hídrógeno en 
el gas natural es de 8%, detcmiinc la razón más alta de ía pci- 
dìda de hidrógeno a través de una sccción dc 100 m de largo del 
tubo, en condicioncs estacionarias, a una temperatura de 293 K. 
si el tubo cstá expuesto al aire. Tome la difusividad del hidró- 
gcno en el acero como 2.9 X 10" 13 m 2 /s. 

Respuasta: 3,98 X 10 kg/s 


14-51 fTVJI Vuelva a considemr el problema 14-50. Usando 
el software EES (u otro), tiace la gráfica de la 
razón más alta de la pérdìda de hidrógeno como función de la 
fraccíón molar del mismo en eí gas natural, conforme esa frac- 
ción varía de 5 a 15%, y comcnte los resultados. 
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14-52 Se almacena gas helìo a 293 K y 500 kPa en un tanque 
esférico de 1 cm de espesor y 3 m de radio interior hecho de 
silice (S0 2 ) fundida. La zona en donde está ubicado el reci- 
pìente está bíen ventilada. Determine a) el gasto de helìo por di- 
fusión a través del tanque y b) ia caída de presidn en ei tanque 
en una semana, como resultado de la pérdida de gas helio + 

14-53 Es probable que el lector haya advertido que los globos 
se inflan con gas helio para que se eleven en el aire durante eJ 
primer día en una fiesta, pero al día siguiente caen y actúan 
como giobos comunes llenos con aire* Esto se debe a que d he- 
lio que se encuentra dentro dei globo se fuga eon lentitud a 
través de la pared y el aire se fiìtra hacia adentro por difusìón, 
Consídere un globo que está hecho de caucho suave de 0.1 
mm de espesor y que tiene un diámetro de 15 cm cuando está 
inflado. En un principío, la presión y la temperatura en el inte- 
rior del globo son 110 kPa y 25°C. La permeabilidad del caucho 
al helio, al oxígeno y al nìtrógeno, a 25*C, son 9.4 X 10“ l3 T 7 + 05 
X I (L 13 y 2.6 X 10“ i3 kmol/m ■ s ■ bar, respectivamente. Deter- 
mine la razón inicial de difusión del helio, el oxígeno y el ni- 
trógeno a través de la pared del globo, en el transcurso de las 
primeras 5 h, suponiendo que la presión dei helio en el ínterior 
del globo permanece casi constante. Suponga que d aire está 
consdtuido por 21% de oxígeno y 79% de uitrógeno por 
números de moles y tome las condicìones ambiente como 100 
kPay 25°C. 



FIGURA P14-53 


14-54 Vuelva a considerar el globo del problema 14-53. Si se 
supone que el volumen permanece constante y se descarta la di- 
fusión del aire hacia el interior del gtobo, obtenga una rclación 
para la variación con el tiempo de la presión en este tiltimo. Use 
los resultados obtcnidos y los valores numéricos dados en el 
problema y determine cuánto tiempo tardará la presión dentro 
del globo en caer hasta 100 kPa, 

14-55 Gas N 2 puro a 1 atm y 25°C está íluyendo por un tubo 
de 10 m de largo y 3 cm de diámetro interior hecho de caucho 
con un espesor de 2 mm. Determine la razón a la cual el N 2 se 
fuga del tubo si el medio que círcunda a éste es a) un vacío y b) 
aire atmosférico a 1 atm y 25°C con 21% de 0 2 y 79% de N 2 - 
Respuestasa) 2.28 X 10 10 kmo^s, b) 4.78 x 1Q- 11 kmot/s 


Vacío 



FIGURA P14-55 


Migractón del vapor de agua en lo$ edificios 

14-56C Considere un tanque que contiene aire húmedo a 3 
alm y cuyas paredes son permeables aì vapor de agua. El aire 
circundante, a una presíón de 1 atm, también contienc algo de 
humedad. / r Es posible que el vapor de agua Huya hacia el inte- 
rior del tanque desde los alrededores? Explique. 

14-57C Exprese cl gasto dc masa dd vapor de agua a través 
dc una parcd de espesor L , en términos de la presión parcial de 
ese vapor en ambos lados de la pared y la permeabilidad de ésta 
al vapor. 

I4-58C / t Cdmo afecta ia condensación o la congelación del 
vapor de agua en la pared a ìa efectividad dei aislamiento en 
ésta? ^Cómo afecta el contenido dc humedad a la conductividad 
térmíca efectiva del suclo? 

14-59C La migración de humedad en las paredes, pisos y 
teehos de ios edifidos se controla por barreras de vapor o retar- 
dadores de vapor. Explique la diferencia entre los dos y co- 
mente cuál es el más adecuado para usarse en las paredes de los 
edificios residenciales. 

Í4-60C ^Cuáles son íos efectos adversos de ia humedad en 
exceso sobre los componentes de madera y metáíicos de una 
casa así como sobre la pintura dc las paredes ? 

14-61C ^Por qué los aislantes que están sobre las líneas de 
agua fría siempre se envuelven con camísas de barreras de va- 
por? 

14-62C Explíque cómo se determina ìa presión de vapor del 
aire del ambiente cuando se dan la temperatura, la presión total 
y la humedad relativa del aire, 

14-63 Considere la pared de ladrillos dc una casa, de 20 cm de 
espesor. Las condiciones en el intcrior son 25°C y 50% de hu- 
medad relativa. Sì se supone que no hay condensación ni con- 
gelación dentro de la pared, determine la cantídad de humedad 
que iluye a través de un área superficia] unitaria de esa pared en 
el curso de un periodo de 24 h. 

14-64 La difusión del vapor de agua a través dc los tabíeros de 
yeso y su condensación en el aislamiento de las paredes en e! 
tíempo frío consiituyen una preocupación, ya que reducen la 
efectividad dei aìslamiento. Considere unacasa que se mantìene 
a 20*C y humedad relativa de 60%, en un lugar donde la presión 
atmosférica es de 97 kPa + El imertor de las paredes tiene un 
acabado de un tablero de yeso de 9.5 mm de espesor. Si se toma 
la presión de vapor en ei lado exterior del tablero como cero T 
dctermine la cantidad máxima de vapor de agua que se di- 
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fundirá a través de una sección de 3 m X 8 m de pared en el 
transcurso de un periodo de 24 h. La permeancia del tablero de 
yeso de 9.5 mm de espesor al vapor de agua es de 2.86 X 10" 9 
kg/s • m 2 • Pa. 


Cuarto 


Tablero 
de yeso 


í 



- 9.5 mm 


Exterior 


20°C 
97 kPa 
60% HR 


Difusión 
del vapor 


15°C 
88 kPa 

50% HR Migración de 




FIGURA P14-64 

14-65 Vuelva a considerar el problema 14-64. Con el fín de 
reducir la migración de vapor de agua a través de la pared, se 
propone usar una película de polietileno de 0.051 mm de espe- 
sor con una permeancia de 9.1 X 10~ 12 kg/s • m 2 • Pa. Determine 
la cantidad de vapor de agua que se difundirá a través de la 
pared en este caso, en el transcurso de un periodo de 24 h. 

Respuesta: 26.4 g 

14-66 E1 techo de una casa tiene 15 m X 8 m y está hecho de 
una capa de concreto de 20 cm de espesor. E1 interior de la casa 
se mantiene a 25°C y a una humcdad relativa de 50%, y la pre- 
sión atmosférica local es de 100 kPa. Determine la cantidad de 
vapor de agua que migrará a través del techo en 24 h, si las 
condiciones promedio en el exterior en el curso de ese periodo 
son 3°C y humedad relativa de 30%. La permeabilidad del con- 
creto al vapor de agua es 24.7 X 10 -12 kg/s • m • Pa. 

14-67 Vuelva a considerar el problema 14-66. Usando 

el software EES (u otro), investigue los efectos 
de la temperatura y de la humedad relativa del aire en el interior 
de la casa sobre la cantidad de vapor de agua que migrará a 
través del techo. Suponga que la temperatura varía de 15°C a 
30°C y Ia humedad relativa, de 30 a 70%. Trace la gráfica de la 
cantidad de agua que migrará como funciones de la temperatura 
y de la humedad relativa, y comente los resultados. 

14-68 Vuelva a considerar el problema 14-66. Con el fin de 
reducir la migración de vapor de agua, la superficie interior de 
la pared se pinta con pintura de látex retardadora del vapor con 
una permeancia de 26 X 10 -12 kg/s • m 2 • Pa. Determine la can- 
tidad de vapor de agua que se difundirá a través del techo en 
este caso, en el transcurso de un periodo de 24 h. 

14-69 Un vaso de leche que se deja sobrc un mostrador en la 
cocina, que está a 15°C, 88 kPa y humedad relativa de 50%, 
está herméticamente sellado por medio de una hoja de aluminio 
de 0.009 mm de espesor cuya permeancia es de 2.9 X 10~ 12 kg/s 
• nr • Pa. E1 diámetro interior del vaso es de 12 cm. Si se supone 
que el aire en el vaso está saturado en todo momento, determine 
cuánto bajará el nivel de la leche en ese vaso en 12 h. 

Respuesta: 0.00011 mm 


Difusión transitoria de masa 

14-70C En el análisis de la difusión transitoria, ^puede 
tratarse la difusión de un sólido hacia otro de espesor finito 
(digamos, la difusión del carbono hacia una pieza de accro) 
como un proceso de difusión en un medio semiinfínito? Ex- 
plique. 

14-71C Defina la profundidad de penetración para la transfe- 
rencia de masa y explique cómo puede determinarse en un mo- 
mento especificado cuando se conoce el coeficiente de difusión. 

I4-72C Cuando se conoce la densidad de una especie A al 
principio y en la superíicie, explique cómo detenninarfa la con- 
centración de la especie A en un lugar y momento especifica- 
dos. 

14-73 Una pieza de acero cuyo contenido inicial de carbono 
es de 0.12% en masa va a endurecerse en un homo a 1 150 K, 
exponiéndola a un gas carburante. E1 coeficiente de difusión del 
carbono cn el acero depende fuerlemente de la temperatura y, a 
la temperatura del homo, se sabe que es D AB = 7.2 X 10 -12 
m 2 /s. Asimismo, la fracción de masa de carbono en la superficie 
expuesta de la pieza de acero se mantiene a 0.011 por medio del 
ambiente rico en carbono que hay en el homo. Si el proceso de 
endurecimiento debe continuar hasta que la fracción de masa de 
carbono a una profundidad de 0.7 mm se eleve hasta 0.32%, de- 
termine cuánto tiempo debe mantenerse la pieza en el horno. 
Respuesta: 9 h 
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14-74 Repita el problema 14-73 para una temperatura del 
horno de 500 a la eual el coeficiente de difusidn del carbono 
en el acero es D AB — 2A X 10“ 20 m 2 /s. 

14-75 Un estanque con un contenido inicial de oxígeno de 
cero va a oxigenarse formando una tienda sobre la superficie del 
agua y llenándola con gas oxígeno a 25°C y 130 kPa. Determine 
la fracción molar de oxígeno a una profundídad de 1 cm desde 
la superficie, después de 24 h< 



14-76 Se ha atmacenado una barra iarga de níquel con un 
diámetro de 5 cm en un ambiente rico en hidrógeno, a 358 K y 
300 kPa* durante un tìempo largo y, como consecuencia, con- 
tiene gas hidrógeno en toda su extensión de manera uniforme. 
Ahora se Ileva la barra a una zona bien ventilada, de modo que 
la concentracíón de hidrógeno en la superficie exterìor per- 
manece en casi cero en todo momento. Determine cuánlo tar- 
dará la concentración dc hidrógeno en el centro de la barra en 
disminuir hasta la mitad. E1 coeficiente de difusión del 
hidrógeno en ia barra de níquel, a la temperatura ambìeme de 
298 K, puede tomarsecomo D AB — L2 X 10“' 2 m 2 /s. 

Respuesta: 3,3 anos 


Difusión en un medío en movimiento 

14-77C Defma los términos sìguientes: velocídad promedío 
en masa, velocidad de difusión, medio en reposo y medio en 
movimiento. 

14-78C ^Qué es velocidad de dìfusión? ^De qué manera 
afecta la velocidad promedio en masa? ^Puede ser cero la ve- 
locídad de unaespeeíe en un medio en movimiento en relación 
con un punto de referencia fijo? Explique. 

14-79C ^Cuál es la diferencia entre la velocìdad promedio en 
masa y la velocidad promedio molar en el transcurso de !a trans- 
ferencia de masa en un medio en movìmiento? Sj una de estas 
velocidades es cero, ^ìa otra también será necesarìamente cero? 
^En qué condicìones estas dos velocidades serán las mismas 
para una mezcla binaria ? 

14- 8 6C C on s i de re ì a tran s ferenc í a unid ì mens i otial de mas a e n 
un medio en movímiento que consta de las especies A y con 
p — p A + p B = constante. Marque cada una de estas afìrma- 
ciones como Verdadera o Faisa. 

_ a) La razón de difusión de masa de las especies A y B 

tienen magnitudes iguales y direcciones opuestas. 
-M D ab ~ Dfj A , 


_c) En el transcurso de la contradifusión moiar a través de 

un tubo, numeros iguales de moles de A y B se 
mueven en direcciones opuestas y, de este modo, un 
aparato de medición de velocidad colocado en el tubo 
dará como leciura cero. 

__Se deja abierta la tapa de un tanque que contiene gas 

propano (el cual es más pesado que el aire). Si el aire 
circundante y el propano en el tanque están a las mis- 
mas temperatura y presión, nada de propano se es- 
capará del tanque ni nada de aire entrará. 

14-81C ^Qué es ^ u j° Stefan? Escriba la expresión para la 
ley de Stefan e indique qué representa cada variable. 

14-821 La presión en una tuberia que iransporta gas helio a 
razón de 5 Ibm/s se mantiene a í 4.5 psia mediante el desfogue 
de hdio hacia la atmósfera a través de un tubo con un diámetro 
interior de |-in que se extiende 30 ft hacía el aire. Si se suponc 
que tanto el helio como el aire atmosférico están a S0°F, deter- 
mine a) el gasto dc masa dcl heho perdido hacia la atmósfera a 
través dd tubo, b) d gasto de masa dd aire que se infiltra hacia 
la Lubería y c) la vdocidad del flujo en la parte inferior del tubo, 
donde está fijo a la tubería, que se mcdirá por medio de un 
anemómetro, en operación estacionaria. 


Aire 

80 D F 



14-831 Repita el problema 14-821 para una tubería que trans- 
porta bìóxido de caibono, en Lugar de helio. 

14«84 Un tanque con una pared dc 2 cm de espesor eontiene 
gas hidrógcno a las condìcioncs atmosféricas de 25 °C y 90 kPa. 
La válvula de carga del tanque tiene un diámctro interno de 3 
cm y se extiende 8 cm arriba del propio tanque. Si se deja 
abierta ia tapa dd tanque de modo que tanto el hidrógeno como 
el aire experimenten contradìfusión equimolar a través dd paso 
de 10 cm de largo, determìne el gasto de masa del hidrógeno 
perdido hacia la atmósfera a través de la válvula en las etapas 
inicíales dei proceso. Respuesta: 4,20 ÌG' 8 kg/s 

l4 ' 85 Vuelva a considerar el problema 14-84. Usando 

el software EES (u otro), trace la gráFica dcl 
gasto de masa del hidrógeno perdido como función de la 
válvula de carga conforme el diámetro varíe desde 1 cm hasla 5 
cm, y comente los resuliados. 
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14-861 Se usa un tubo de Siefan de 1 Ìn de diámetro para 
medìr el eoeficíente de dìfusitìn bínaria del vapor de agua en 
aíre a 80°F y 13.8 psia* E1 tubo está parcialmente lleno con 
agua, eon una distancía desde la superficíe de ésta hasta el extre- 
mo abierto del tubo de 10 ín, Se sopla aire seco sobre cl cxtremo 
abierlo del tubo de modo que el vapor de agua que sube hasta ia 
parle superior se quita de inmedíato y ía concentración de ese 
vapor en esa parte superior del propio tubo es cero. En cl trans- 
curso de 10 días de operacidn continua, a presidn y temperatura 
constantes, se mide en 0.0025 Ibm la canddad de agua que se ha 
evaporado, Determine el coeficiente de dilusión del vapor de 
agua en el airc a 80 a F y ì 3.8 psia. 

14-87 Se deja Lina jarra de 8 cm de diámetro tntemo y 30 cm 
de alto, llena hasta la mitad con agua, en un cuarto seco a 15X 
y 87 kPa. con su parte superior abìerta. Si el agua también se 
mantiene a 15°C cn todo momento, determine cuánto tardará el 
agua en evaporarse por completo, Respuesta: 1 125 días 


Cuano 

15°C 

S7 k.Pa Vapor de 



M-88 Un tanque grande que contiene amoniaco a 1 atm y 
25°C se desfoga hacta la atmósfera a través de un tubo de 2 m 
de largo cuyo diámetro intemo es de L5 cm. Delermine la razón 
de la pérdida de amoniaco y la razòn de infiltración del aire al 
lanque. 

Convección de itiasa 

I4-89C La convección de calor se expresa por la ley del en- 
friamiento de Newton como Q = hÁ È (T s — T^). Exprese la con- 
veccìón de masa de una manera análoga en términos de masa e 
identifique todas las cantidades en la expresiòn; asimismo, dé 
sus unidades. 

14-90C ^Qué es la capa límite de concentraciòn? ^Còmo se 
defíne para el fiujo sobre una placa? 

14-91C ^Cuál es el significado físico del número de Schmidt? 
^Cómo se defme? cuál número adimensional corresponde en 
la transferencia de calor? í,Qué indica un mímero de Schmidt 
de 1? 


14-92C ^Cuál es el significado físico del tiúmero de Sher- 
wood? ^Cómo se define? cuál número adimensional corres- 
ponde en la transferencia de ealor? ^Qué indica un número de 
Sherwood de 1 para una capa plana de fhiido? 

I4-93C ^Cuál es el significado físico del número de Lewis? 
^Cómo se define? ^Qué indica un niimero de Lewis de 1 ? 

14-94C En la transferencía de masa porconvección natural, el 
numero de Grashof se evalúa usando ia diferencia de densjdad, 
en lugar de la diferencia de temperatma. ÍH Puede usarse también 
el número de Grashof evaluado de esta manera en los cálculos 
de transferencia de calor? 

14-951’ Usando la analogía entre ía transferencia de calor y la 
de masa, explique cómo puede determinarse el coeficiente de 
iransferencia de masa a partir de las relaciones para el cocfi- 
ciente de transferencia de caior. 

í 4-96C Se sabe bien que el aire cálìdo sube en un medio anv 
biente más frío. Considere ahora una mezcla caliente de aire y 
gasolina (C 8 H lg ) en la parte superior de una lala abierta de gaso- 
lina. ^Piensa usted que esta mezcla gaseosa se elevará en un 
medio ambiente más frío? 

14-97C Considere dos tazas idénticas de café, una sin azúcar 
y otra eon gran cantidad de ella eu el fondo. A1 inicio, las dos 
tazas están a la misma temperatura. Si se dejan solas, ^cuál de 
las dos tazas se enfriara más rápklo? 

14-98C iEn qué condiciones coincidirán en el curso deì ílujo 
sobre una placa plana las capas fronteras normalìzadas de ve- 
locidad, térmica y de concentracìón? 

I4-99C' ^Còmo se conoce la relación (jí 2)Re = Nu = Sh? 
^En qué condíciones es váíída? ^Cuál es la importancia práctica 
de ella? 

14-IIHH ^Cuál es el nombre de la relación//2 = St Pr^ = 
StmBímSc 2 ^ y cuáles son los nombres de las variables que están 
en ella? i,En qué condiciones es válida? ^Cuál es su imponaneia 
en la ingeniería? 

14' I tìl C ^Còmo se conoce la rel ación /^ akir — pc ff h mP ^ì ^Para 
qué clases dc mezclas es válida? i,Cuál es su ímportancía prác- 
tica? 

Í4-Í02C ^Cirál es la aproximación de flujo bajo de masa en el 
análists de transferencia de masa? ^Puede tratarse la evapo- 
raciòn del agua de un lago como un proceso de flujo bajo de 
masa? 

14-103 Flnye aire a 40°C y 1 atm sobre una placa mojada de 
5 mdc largo, con una velocidad promedio de 2.5 m/s, para se- 
car la superficie. Usando la analogía entre la mmsferencia de 
masa y la de ealor, determine el coefìciente de transferencia 
dc masa sobre ìa placa. 

14-1041 Considere uu tubo cìrcular con diámetro interior D = 
0.7 in cuya superficie interior está cubíerta con una capa del- 
gada de agua líquida como resultado de la condensación. Para 
secar el tubo, se fuerza a fluír aire a 540 R y I atm por 61, con 
una vdocidad promedio de 6 ft/s. Usando la analogía entre la 
transferencia de masa y la de calor, detcrmine cl coeficicntc 
de transferencia de masa en el interior del tubo para flujo com- 
pletamente desarrollado. Respuesta: 0,017 tt/s 
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í 4- UÍS Va a determinarsc el coefíciente promedìo de transfcr- 
encín de calor para el flujo de aire sobre un cueipo de foiTtia no 
comiin por medio de medicìoncs de iransfcrencia dc masa y 
apíicando la aualogfa de Chilton-Colburn entre la transferencia 
de masa y la de calor. E1 cxperimcnto se conduce soplando aire 
seco a I atm a una velocidad de corriente iibre de 2 m/s sobre 
un cuerpo cubierto con una capa de naftaleno. El área superfi- 
cial del cuerpo es de 0.75 m 2 y se observa que. en 45 min, se 
han sublimado 100 g de naftaleno. En el transctirso deì experi- 
mento, tanto el euerpo como el aire se mantienen a 25 Q C, a la 
eual la presión de vapor y la difusividad de masa del naftaleno 
son 1 i Pa y D áB = 0.61 X 10' 5 m 2 /s, respectivamente* Deter- 
mìne el coeficiente de transfereneia de calor en las mìsmas 
condiciones de flujo sobre la misma configuración geométrica. 



14- S 06 Considere un ducto circuiar de 15 cm de diámetro y 
10 m de largo cuya supeificie interior está mojada. E1 ducto va 
a secarse forzando por él el fhijo de aire seco a 1 atm, I5°C y a 
una velocidad promedìo de 3 m/s. E1 ducto pasa por un cuarto 
enfriado y permaneee a una temperatura promedìo dc 15 D C en 
todo momento. Determine el coeficiente de transferencia de 
masa en el ducto. 

14-107 rp)| Vuelva a considerar el probìema 14-106. Usan- 
ttgal do el software EES (u otroh trace la gráfica dei 
coeficiente de transferencia de masa como función de la veloci- 
dad del aire conforme ésta varía desde 1 m/s hasta 8 m/s, y co- 
mente los resultados. 

!4-108 Fiuye aire seco a 15°C y 85 kPa sobre una superficie 
mojada con una velocìdad de eorriente libre de 3 m/s. Deter- 
rnine el coeficiente promedio de transferencia de masa. 

Respuesta: 0.00463 m/s 

Aire seeo 
15°C 85 kPa 
3 m/s 


Mojado. 


Evaporación 

_ 


FIGURAP14-108 

14-109 Considere un patio de concreto mojado. de 5 m X 5 
m ; con una película de agua de espesor promedio de 0.3 mm. 


Ahora está soplando viento sobre la superficie a 50 km/h. Sí el 
aire está a 1 atm T 15°C y con humedad relativa de 35%, deter- 
mine cuánto tardará el patio en secarse por complcto. 

Respuesta: 18.6 min 

14-1101 Se suspende una bola esférica de naftaìeno, de 2 in de 
díámetro, en un cuarto a 1 atm y S0 Q F. Determine el coeficìente 
promedio de transferencia de masa entre el naftaleno y el aire, 
si este último se fuerza a que fiuya sobre aqué! con una veloci- 
dad de flujo íibre de 15 ft/s. E1 número de Schmidt del naftaleno 
en aire a la temperatura ambiente es 2.35. 

Respuests: 0.0525 ft/s 

14-111 Considere una gota de lluvía de 3 mm de dìámetro que 
está cayendo Iíbremente en aire atmosférico a 25°C. Si se toma 
la temperatura de la gota de lluvia como 9°C, determine la ve- 
locidad terminal de esa gota en la cual la fuerza de arrastre es 
igual al peso de la propía gota y el coeficiente de transferencia 
de masa en ese momento. 

14-112 En una instalación de fabricación, van a secarse placas 
mojadas de latón, de 40 cm X 40 ctru que están saliendo de un 
baho de agua, haciéndolas pasar por una sección en donde se 
sopla aíre seco a 1 atm y 25°C paralelo a sus superficies, a 4 
m/s. Si las placas están a 15 Q C y no hay puntos secos. determine 
la razón de la evaporacidn desde ambos ìados dc una placa. 


Aire 
25 °C 
4 m/s 


FIGURA P14-112 

14-1131 Se sopla aire a 80°E 1 atm y con humedad relativa de 
30% sobre la superficíe de unacacerola cuadrada de 15 in X 15 
in llena con agua. a una velocidad de flujo líbre de 10 ft/s. Si el 
agua se mantiene a una temperatura uniforme de 80°F t deter- 
mine la razón de evaporacióu del agua y ìa cantidad de calor 
que es necesarío suministrar a ella para mantener constante su 
temperatura. 

14-1141 Repita el problema 14-1131 para una temperatura de 
60°F tanto para el aire como para el agua. 

Transferencia simultánea de calor y de masa 

14-115C ^En un proceso de transferencia de masa tiene que 
intervenir transferencia de calor? Describa un proceso que com- 
prenda tanto transferencia de calor como de masa 

14-lltìC Considere una masa poco profunda de agua. ^Es 
posíble que esta agua se congele en cl transcurso de una noche 
fría y seca, incluso cuando las tcmperaturas deì aire del ambien- 
te y de las superficies cireundantes nunca caen por debajo de 
0°C? Explique. 



cm 


Placa de latón 
15°C 
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14- i 17( Durante la evaporación de una masa de agua Iiacia el 
aire, * r en qué eondiciones d caíor latente de vaporizacíón será 
ígual a la transfereneìa de calor por convección desde d aìre? 

14-118 En el pasado, fucron de uso común jarros fabricados 
de una arcilla porosa paia enfriar el agua. Una pequena cantídad 
de agua que se fíltra hacia fuera mandene mojada la superficíe 
exterior dd jarro en todo momcnto y el aire caliente y relativa- 
menie seco que JTuye sobre éste hace que esta agua se evapore. 
Parte del calor latenle de evaporación provicne del agua que 
está ert d janro y, como resuliado, esa agua se eníxía. Si las 
condiciones del medio ambiente son 1 atm, 30°C y humedad 
relatìva de 35%, determine la temperatura dd agua cuando se 
alcanzan las condiciones estacìonarias. 


Aire seco - p. 

ycalìente- w 

30 \°C . 

35% HR -* 


FIGURA P14-118 



U -1 r) gjaj Vudva a considerar el problema 14-118. Usan- 
do el software EES (u otro), trace la gráfíca dc 
ìa temperatura dd agua como función de la humedad relativa 
del aire coníorme ésia varía de 10 a 100%, y comentc los resul- 
tados. 

14-1201 En cl cui’so dc un día caluroso de verano, van a en- 
friarse 2 L de una bebida embotellada, envolviéndola en un 
pano que se mantiene mojado dc manera contìnua y soplando 
aire a éste con un vemilador. Sì las condiciones del medio am- 
biente son 1 atm, 80° F y humedad rdatìva de 30%, determine la 
temperatura de la bebìda cuando se alcanzan las condiciones 
estacionaiias. 

14 121 £5>K En una instalación de lavado de botellas de 

vffiy vidrio se usa un baho bien agitado de agua 
caliente a 55°C, con su pane superior abiena, que está colocado 
sobre el piso. La tina de bano tiene 1 m de aìto T 2 m de ancho y 
4 m de largo, y está íahricada de lámina metálica, de modo que 
las superficies dd lado exteríor también esíán a alrededor de 
55°C . Las boteilas entran a razdn de 800 por minuto a la tcm- 
peratura ambiente y salen a la tempcratura dcl agua. Cada 
botdla tiene una masa de 150 g y extrae 0.6 g de agua cuando 
sale mojada del bafio. Se alimenta agua de repuesto a 15°C, Si 
las condiciones promedio en la planta son I atm, 25°C y 
hnmedad relativa de 50%, y la temperatura promedio de las su- 
perfícìes circundantes es de 15°C, determine a) la eantidad de 
calor y de agua extraídos por las propias botellas por segundo, 

b) la razón de la pérdida de calor desde la superficie superior del 
baho de agua, por radiación, convección natural y evaporación, 

c) la razón de la pérdida de calor desde las superficies laterales, 
por convección naturai y radiación y d) la razón a la cual deben 
sumjnistrarse calor y agua para mantener condiciones esta- 
cionarias de operación. Descartc la pérdida de calor a través de 


la superficie del fondo del bano y tome Ìas emísìvidades de la 
lámina metálica y del agua como 0.61 y 0.95, respectivamente, 

Respuestas: a) 61 r 3 kW, 28.8 kg/h, b) 14,1 kW P c) 3,22 kW. 

d) 80.8 kW t 44,9 kg/h 

T 4-122 Repita el problema 14-121 para una tempcratura del 
bano de agua de 50°C f 

14-123 Una manera de aumentar la transferencia de calor 
desde la cabeza en un dia cálido de verano es mojándola. Esto 
es en especial efectivo con íiempo ventoso, como puede ser que 
el lector haya advertido. Si se hace una aproximación de la 
cabeza como una esfera de 30 cm de diámetro a 30 Q C, con una 
emísividad de 0.95, determine la razón tota! de la pérdida de 
calor desde la cabeza a las condiciones deJ aire del ambiente dc 
I atm 5 25°C. humedad relatíva de 30% y vientos de 25 km/h, si 
la cabeza está a) seca y b) mojada. Tome la temperatura de los 
alrededores como 25°C. Réspuestas: a) 40.6 W, b) 352 W 



FIGURA P14-123 


1 atm 
30% HR 


25 km/h 


14 *124 Una piscina calentada de 2 in de profundidad y 20 m 
X 20 m se mantiene a una temperatura constante de 30°C en u n 
lugar donde la presión atmosférica es I atm. Si el aire del ambi- 
erite está a 20 Q C y con una humedad reìativa de 60%, y la tem- 
peratura efectiva del cielo es de 0°C, determine la razón de la 
pérdida de calor desde la supeificie snperíor de la piscina por a) 
radiación, b) convecciòn natuml y c) evaporación. d) Si se 
supone quc las pérdidas de ealor hacia el suelo son desprecia- 
bles, delermine d tamano dd calentador. 

14*125 Repìta d problema 14-124 para una temperalura de la 
piscina de 25°C. 

Rroblemas de repaso 

14-126C Marque cada una de estas afirmaciones como Ver- 
dadera o Falsa. 

á) Las unìdades de la difusivìdad de masa. la difusìvidad 
de calor y la dìfusividad de la cantidad de movìmiento 
son las mismas. 

_ b) Si la concentmción moiar (o la densídad molar) C de 

una mezcla es constante, entonces su densidad p tam- 
bién debe ser constante. 

__ c) Si la velocidad promedio de masa de una mezcla bìna- 

ria es cero, entonces la velocidad promedio molar de 
la mezcla también debe ser cero + 

_cQ Si las fracciones molares de A y B de una mezcla son 

0.5, entonces la masa molar de esa mezda es simple- 
mente el promedio aritmético de las masas molares de 
Ay B. 
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14-127 Apllcando la ley de Henry, demuestre que los gases 
disueltos en un lfquído pueden extraerse calentando este úldmo. 

14-128 Demuestre que para una mezcla de gases ideales man- 
tenida a una temperatura y una presión constantes, la concen- 
tración molar C de esa mezcla permanece constante, aunque 
éste no es necesariamente el caso para la densidad p de la 
misma. 

14-1291 Una mezcla de gases en un taoque a 600 R y 20 psia 
consta de una I Ibm de C0 2 y 3 Ibm de CH 4+ Determine el voíu- 
men del tanque y la presión parcíal de cada gas + 

14-130 Aire seco cuyo análisis molar es 78.1% N 2j 20.9% 0 2 
y 1% Ar fluye sobre una masa de agua hasta que se satura. Si la 
presíón y la temperatura del aire permanecen constantes a 1 atm 
y 25°C dnrante el proceso, determine a) el análisis molar del 
aìre saturado y b) la densidad del aire antes y después del pro- 
ceso. ^Qué conduye a partir de sus resultados? 

14-131 Consìdere un vaso de agua en un cuarto a 20° C y 100 
kPa. Si la humedad relativa en el cuarto es de 70% y el agua y 
el aire están a la misma temperatura, delermine á) la fracción 
molar del vapor de agua en el aire del cuarto, b) la fracción mo- 
lar del vapor de agua en el aire adyacente a la superficie del 
agua y c) la fracción molar del aire en el agua cercana a la su- 
perficíe* 

Respuestas: a) 1.64%, b) 2.34%, c) 0.0015% 


20°C 
100 kPa 


70%HR Intcrfase 



14-132 



EI coeficie nte de difusión del carbono en acero 
se da como 


D w = 2.67 X 10’ 5 exp(-l 7 400/7) (m 2 /s) 


donde T está en K. Determine el coeficiente de difusìón desde 
300 K hasta 1 500 K* cn incrementos áe 100 K y trace la gráfica 
de los resultados. 

14-133 Una bebìda carbonatada está completamente cargada 
con gas C0 2 a 17*C y 600 k?a s en tal forma que la masa com- 
píeta de la bebída se encuemra en equilibrio termodinámico con 
la mezcla C0 2 -vapor de agua. Considere ahora una botella de 
soda de 2 L. Sì se liberara el gas C0 2 en esa botella y se alma- 


cenara en un recípiente a 25°C y 100 kPa, determíne el volumen 
de este recipiente. 

Respuesta: 12.7 L 



FIGURA P14-133 


14-134 Considere una casa de ladrillos que se manticne a 
20°C y a una humedad relativa de 60%, en un lugar donde ia 
presión atmosférica es de 85 kPa. Las paredes de la casa están 
fabricadas de iadrillo de 20 cm de espesor cuya permeancia es 
23 X 10" 9 kg/s * m 2 ’ Pa. Si se toma la presión de vapor del agua 
en el lado exterior del tablero de la parcd como cero, determine 
la cantidad máxima de vapor de agua que se difundirá a través 
de una sección de 3 m X 5 m de pared en el transcurso de un pe- 
rìodo de 24 h- 

14-1351 Considere una pared de cavidades de mampostería 
que está conslruida en torno de bloques de concreto de 6 ìn de 
espesor. E1 exterior está acabado con ladríllo de fachada con 
mortero de cemento de |-in entre los ladrillos y los bloques de 
concreto. E1 acabado interior consta de tablero de yeso de ~-in 
separado del bloque de concreto por un espacio de aire de ~in 
de espesor, Las resistencias térmicas y aí vapor dc los dìversos 
componentes, para una unidad de área de pared, son como 


sigue: 

Construcción h • 

Valor R, 
ft 2 • °F/Btu 

Valor R y , 
s ■ ft 2 - psi/lbm 

1. Superficie exterior, 
vìento de 15 mph 

0.17 


2. Ladrillo de fachada, 4 in 

i 0.43 

15000 

3, Mortero de cemenfo, 

0.5 ín 

0.10 

1930 

4. Bloque de concreto, 

6rin 

4.20 

23 000 

5. Espacio de aire, |-in 

1.02 

77.6 

6. Tabiero de yeso, 

0.5 ìn 

0.45 

332 

7. Superficíe interior, 
aíre tranquilo 

0.68 

— 


Las condìciones en el interior son 70°F y humedad relativa de 
65%, en tanto que las del exterior son 32°F y humedad relativa 
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de 40%. Determine la razón de la transferencia de calor y de va- 
por de agua a través de una sección de 9 ft X 25 ft de la pared. 

Re$pua$ta$; 1 436 Btu/h, 4.03 Ibm/h 



1 

FIGURA P14-1351 


J4-I36 Las necesidades de oxígeno de los peces en los acua- 
rios suelen satisfacerse forzando aire por el fondo del acuario 
mcdìantc una compresora. Las burbujas de aire proporcionan un 
área grande de contacto entre el agua y ei aìre T y a medida que 
suben esas burbujas, los gases oxígeno y nitrógeno se disuelven 
en el agua, al mismo tiempo que aigo de agua se evapora hacia 
dentro de las mismas. Considere un acuario que se mantìene a 
la temperatura ambiente de 25°C en todo momento. Se observa 
que las burbnjas de aire suben hasta la superficìe libre dei agua 
en 2 s + Sí eì aire que entra ai acuario está completamente seco y 
el diámetro de las burbujas es de 4 mm, determine la fracción 
molar de) vapor de agua en el centro de la burbuja cuando sale 
del acuarío. Suponga que no hay movimiento de fluido dentro 
de la hurbuja, de modo que el vapor de agua se propaga en ella 
sóìo por difusión, Respuesta: 3 J 37o 


1 atm 


25°C Burbujas 



FIGilRA F14-136 


14 137 5e fuerza gas oxígeno hacia un acuario a l atm y 
25°C. y se observa que las burbujas de oxígcuo suben hasta la 
superficie libre eu 4 s. Determine la profundidad de penetraciòn 
del oxígeno en el agua desdc una burbuja en el transcurso de 
este periodo. 

14-138 Considere una cacerola de 30 cm de díámetro llena 
con agua a 15°C, en un cuarto a 2Q°C 1 atm v con humedad re- 
latìva de 30%, Determine a) la razón de transferencia de caior 
por conveccióti, b) ìa razón de evaporación del agua y c) la 
razón dc transferencia de calor hacia el agua necesaria para 


mantener su temperatura a Ì5°C. Descarte cualesquiera efectos 
de radiación. 

14-139 Repita el problema 14-138, suponiendo que un venti- 
lador sopla aire sobre la superficie del agua a una velocidad de 3 
m/s. Tome el radio de la cacerola como la longitud caracteristica. 

14-140 Se usa de manera común el naftaleno como un repe- 
lente contra las polillas para proteger la ropa cuando esta alma- 
cenada, Considere una bola esferica de naftaleno de l ,5 cm de 
diámetro que cuelga en un clóset a 25°C y 1 atm, Si se conside- 
ra la variación deì diámetro eon el tiempo, determine cuánto tar- 
dará el naftaieno en suhlimarse por completo. La densidad y la 
presión de vapor del naftaleno a 25°C son 1 100 kg/m 3 y 11 Pa. 
respectivamente, y la difusividad de masa del naftaleno en aire 
a 25°C es D AB = 0.61 x ICL 5 ni z /s. Respuesta : 104 dfas 


Góset 



S' 

i 


FIGURA P14-140 


14-1411 Un nadador extiende sus brazos mojados hacia eì aire 
del exterior en el que sopla el viento, a 1 atm. 40 Q F t humedad 
relatìva de 50% y 20 mph. Si la temperatura promedio de la piel 
es de 80°F, determine la razon a la cual el agua se evapora de 
los dos brazos y la razón correspondiente de transferencta de 
calor por evaporación. E1 brazo puede considerarse eomo un 
cilindro de 2 ft dc largo y 3 in de díámclro. con extrcmos adia- 
báticos. 

14-142 Sc pone una pieza gruesa hecha de níquel en un cuarto 
Ileno con hidrógeno a 3 atm y 85 °C. Dctermine la concen- 
Lracìón de hìdrógeno a una profundidad dc 2 mm dcsde la su- 
perficie, después de 24 h. Respuesta: 4,1 10 J knnjí/n - 

14-143 Una membrana hecha de caucho suave y de 0.1 mm 
de espesor separa 0 2 puro, a 1 alm y 25°C, de aire a una presión 
de 3 atm. Determìne el gasto de masa del 0 2 a través de la 
membrana por unidad de área y en la direcclón del flujo. 

14- í 441 La seedón superior de un estanque solar calemado, 
de 8 ft de profundidad y 100 ft X 100 ft, se mantiene a una tem- 
peratura constante de 80 C F en un lugar donde la presión atmos- 
férica es de 1 atm. Si el aìre del ambiente está a 70°F y con una 
humedad relativa de 100%, y está soplando viento a una veloci- 
dad promedio de 40 mph, determine ]a razón de la pérdida de 
calor desde la superficie supcrior del estanque por cr) convec- 
ción forzada, b) radiacìón y c) evaporación. Tome la tempera- 
tura promedio de las superilcies circundantes como de 60 a F. 

1 4** i 451 Repìta el problema 14-1441 para una temperatura su- 
perfidal del estanque solar de 90°F. 

Respuestas: a) 299400 Btu/h f 1 057 000 Btu/h, 
c) 3396000 Btu/h 
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14-146 Se almacenó tolueno líquido (C 6 H 5 CH 3 ) a ó.4°C en un 
recipiente cilíndrico de 20 cm de diámetro con su parte superior 
abierta, La prestón de vapor de! tolueno a 6.4°C es 10 mm Hg. 
Se dejó que una corriente suave de aire íresco, a 6.4 0 C y 101.3 
kPa, fluyera sobre el extremo abierto del recipiente, Se midìó la 
razón de evaporactón del tolueno en el aire como 60 g/día, Es- 
tiine la concentración del tolueno (en g/m 3 ) a exactamente 10 
mm arriba de la superficie del líquido, E1 coeficiente de di- 
fusión del tolueno a 25 a C es D ÁB = 0.084 X 10" 1 m 2 /s. 

14-147 En un experimcnto, se suspendió una esfera de cloruro 
de sodio (NaCl) cristaiino en un tanque agitado lleno con agua 
a 20°C. Su masa inìciai fue de 100 g. En 10 minutos, se encon- 
tró que la masa de la esfera disminuyó 10%. La densidad del 
NaCl es 2 160 kg/m 3 . Su soíubilidad en agua a 20°C es 320 
kg/m 3 . Use estos resultados para obtener un valor promedio 
para el coeficiente de transferencia de masa, 

14-148 Benceno-aire libre a 25°C y 1013 kPa entra a un tubo 
de 5 cm de diámetro a una velocidad promedio de 5 m/s. La su- 
perficie interior del tubo de 6 m de largo está cubierta con una 
delgada película de benceno puro a 25 *C. La presión de vapor 
dd benceno (C 6 H 6 ) a 25°C es 13 kPa y la sohibilidad dcl aire en 
el benceno se supone que es despreciable. Calcule a ) el coefi- 
ciente promedio de transferencia de masa en m/s, b) la concen- 
tración molar del benceno en el aire exterior y c) la razón de 
evaporación del benceno en kg/h. 

14-149 Entra aire a 52°C f 101.3 kPa y humedad relativa de 
10%, en un tubo de 5 cm de diámetro con una velocìdad prome- 
dio de 5 m/s. La superficie interior del tubo está mojada de 
manera uniforme con agua cuya presión de vapor a 52 Ù C es de 
13.6 kPa. En tanto que la temperatura y la presión del aire per- 
manecen constantes, la presión parcial del vapor en el aire a la 
saíida se incrementa hasta 10 kPa. Determìne a) el coefìciente 
promedìo de transferencia de masa en m/s 5 b) la fuerza ìmpul- 
sora media logarítmiea para la transfercncìa de masa, en 
unidades de concentracìón molar, c) la razón de evaporación del 
agua en kg/h y d) la longitud del tubo. 

14-150 Se realìzó eì experimento síguiente para raedír la dì- 
fusìvidad de masa del /i-octano (C g H lg , M — 114.2 kg/kmol) en 
aire. Se colocó u-octano IíquÌdo puro en un tubo vertical de 5 
cm de diámetro. Con el fondo del tubo cerrado, su parte supe- 
rior se expuso a un flujo suave cruzado de aire (sin n-Octano), 
Se dejó qtie el sistema completo alcanzara un estado esta- 
cionario a 20°C y 101,3 kPa, manteniendo al mismo tiempo 
constante, en 10 cm, la distancia entre la parte superior del tubo 
y ìa superficie del líquido. Se observó que, después de 38 horas, 
se había evaporado ! .0 g de n- octano. A 20°C, la presión de va- 
por y la densidad del /i-octano líquido son 1.41 kPa y 703 
kg/m\ respectivamentc. Calcule la difusividad de masa del n~ 
octano en aire a 20°C y 101.3 kPa. 

14-151 Se expone una esfera de hielo de 5 cm de diámetro a 
viento de 50 kin/h con humedad relatìva de 10%. Tanto la esfera 
de hielo como el aire están a -1 °C y 90 kPa. Prediga la rapidez 
de evaporación del hìelo en g/k mediante la aplícación de la co- 
rrelación sìguiente para las esferas sencillas: Sh = [4.0 + 1.21 
ReSc^f 5 , Datos a-l°C y 90 kPa: 0 = 23 X 10“ 5 m 2 /s 3 ? 

viscosidad cinemática (aire) = 1.32 X ÌCL 7 m 2 /s, presión de va- 
por (H 2 0) = 0.56 kPa y densidad (hielo) = 915 kg/m 3 . 


Prohíemas de examen de fundamentos de ingeniería (Fi) 

14-152 Cuando ei es la unidad, pucde espe- 

rarse que la transferencia por dífusíón de la cantidad dc movi- 
miento y la de masa sean las mismas. 

a) Grashof b) Reynolds c) Lewis 

d) Schmídt e) Sherwood 

14-153 La eeuacìón básìca que descrìbe la difusión de un 
medio a través de otro medio estacionarío es 


d(C A iC) 

~ CD |Í dx 

b) j a = 

í 

ACJC) 

II 

. dT 

k A 

dx 

k dx 


e) ninguna de ellas 

14-154 Para la ahsorción de un gas (como el bióxido de car- 
bono) en un líquido (como el agua), la ley de Henry exprcsa que 
la presión parcial del gas es proporcional a la fracción molardel 
propio gas en la solución líquido-gas, y ìa constante de propor- 
cionalìdad es la constante de Henry, Una botella de bebida car- 
bonatada (C0 2 -H 2 0) a la temperafura ambiente tiene una 
constante de Henry de 17 100 kPa. Si la presión en esta botella 
es de 120 kPa y se desprecía la presíón parcial del vapor de 
agua en el volumen gaseoso que está arrìba de !a boteìla, la con- 
centración del C0 2 en el H 2 0 líquida es 

a) 0.003 moles C0 2 /mol b) 0.007 moles C0 2 /moI 

d) 0.013 moles C0 2 /mol d) 0.022 moíes C0 2 /mol 

e) 0.047 moles C0 2 /mol 

14-155 En un intento redente de cìrcunnavegar el mundo en 
un globo se usó uno lleno con helìo cuyo volumen era de 7 240 
m 3 y su área superficial de 1 800 m 2 , La cubierta de este globo 
tiene 2 mm de espesor y está hecho de un materiaí cuyo coefi- 
ciente de dífusión para el helio es de l X 1 Q -9 m 2 /s + La concen- 
tiacìón molar del helio en la superficie interíor de la cubierta del 
globo es de 0.2 kmol/m 3 y la concentración molar en la superfi- 
cie exterior es extremadamente pequena. La razon a la cual se 
pierde helio desde este globo es 

a) 0.26 kg/h b) 1.5 kg/h c ) 2.6 kg/h 

d) 3.8 kg/h £)5.2kg/h 

14-156 Un objeto de caucho está en contacto con nitrógcno 
(N 2 ) a 298 K y 250 kPa. La solubilidad dd gas nitrógeno en 
caucho es 0.00156 kmol/m 3 ■ bar* La densidad dc masa del ni- 
trógeno en la ìnterfase es 

a) 0.049 kg/m 3 b) 0.064 kg/m 3 c) 0.077 kg/m 3 

d) 0.092 kg/m 3 e) 0.109 kg/m 3 

14-157 Gas nitrógeno a alía presidn y 298 K está contentdo en 
un recipiente cubico de 2 m X 2 m X 2 m hecho de caucho na- 
tural cuyas paredes tienen 4 cm de espesor. La concentración 
del nitrógeno en el caucho, en las superficies interior y exterior, 
es de 0.067 kg/m 3 y 0.009 kg/m 3 , respectivamente. E1 coefi- 
ciente de difusidn del niírógeno a través del caucho es de 1.5 X 
10" 10 m 2 /s. El gasto dc masa del nitrogcno por difusidn a través 
del recipiente ciíbico es 

a) 8.24 X 10" E0 kg/s b) 1.35 X \0~ w kg/s 

c) 5.22 X 10-^kg/s d) 9.71 X lO^kg/s 

e) 3.58 X 10 -8 kg/s 
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TRANSFERENCIA DE CALOR Y MASA 


14-158 Carbono a 1 273 K esiá contenido en un rectpiente 
eiííndrico de 7 cm de diámetro interior hecho de hieiTo coyo es- 
pesor es de 1.2 mm. La concentración de carbono en el hierro 
en la superficie inlerior es de 0.5 kg/m 3 y la concentracidn de 
carbono en el hicrro en la superficie cxterior es despreciable, El 
coeficiente de difusidn del carbono a través del hierro es 3 X 
I0- ,[ m a /s. El gasto dc masa del earbono por difusión a través de 
la pared del recipìente por unidad de longiiud de éste es 

a) 2.8 X 1CT J kg/s b) 5,4 X ICL 9 kg/s 

c) 8.8 x 10- 9 kg/s d) 1.6 x 10-® kg/s 

e) 5.2 X 10- y kg/s 

14-159 Va a endurecerse Ìa superficie de una pieza de hierro 
por medio de carbono. E1 coeficiente de difusión del carbono en 
el hierro a ] 000 q C se da como 3 X 10’ n m*/s. Si se desea que 
la profundidad de penetración del carbono en el híerro sea de 
1.0 mm, el proceso de endurecimiento debe tardai' por lo menos 

a) LlOh b)\Alh c) US6b d)2.5Qh d2.95h 

14-1 Vapor de agua saturado a 25°C (P^, = 3.17 kPa) fluye 
en un tubo que pasa por aire a 25 °C con una humedad relativa 
de 40%. E1 vapor se desfoga haeia ia atmósfera a iravés de un 
tubo eon diámetro interior de 7 mm que se extiende 10 m hacia 
ei aire* E1 coeficiente de difusión del vapor a iravés del aire es 
de 2.5 X I0 -5 mVs. La cantidad de vapor de agua perdida hacta 
la atmósfera a través de este solo tubo por difusión es 

a) 1.02 X 10^ kg b) 137 X IQr 6 kg 

c) 2.28 X 10' 6 kg d) 4.13 X 10^ kg 

e) 6.07 X 10 6 kg 

14-161 Fluye aire por un tubo mojado de 4 cm de diámetro a 
20°C y 1 atm, con una velocidud promedìo de 4 m/s, para secar 
la superficie. En este caso, puede determinarse el númcra de 
NusseJt a partir de Nu = 0.02SRe^Pr^, donde Re = 10550 y 
Pr = 0.731. Àsimismo, cl coeficientc de difusión dei vapor de 
agua en el aire es de 2.42 X lO" 5 mVs. Si se apiica la analogia 
eutre la Lransferencia de calor y la de masa, eí coeficiente de 
transferencia de masa dentro del tubo para flujo compietamente 
desarrollado queda como 

£j) 0.0918 m/s b) 0.0408 m/s c ) 0.0366 m/s 

d) 0.0203 m/s e) 0.0022 m/s 

14 162 Huye aire por un tubo mojado a 298 K y 1 atm, y el 
coeficiente de difusión del vapor de agua en el alre es de 2.5 X 
10" ? m 2 /s, Si se determina que el coeficiente de transferencia de 
calor es de 35 W/m 2 ■ °C, el coeficiente dc transferencia dc ma- 
saes 

a) 0.0326 m/s b) 0.0387 m/s c) 0.0517 m/s 

d) 0.0583 m/s e) 0.0707 m/s 

1 4-163 En una instalación de almacenamiento de gas natural 
(meiano, CH 4 ) se usan tubos de desfogue de 3 cm de diámetro 
por 6 m de largo en sus tanques, pai a mantener la presión en és- 
tos al valor atmosférico. Si e! coeficiente de difusión para el 
metano en el aire es de 0.2 X 10"^ mVs y la tcmperatura del 
tanque y del medio ambiente es de 300 K, la razón a la cual el 
gas natural de im tanque se pierde a través de uno dc los lubos 
de desfogne es 

a) 13 X iO^ kg/dfa b) 3.2 X]Qr 5 kg/día 

c) 8.7 x 10^ 5 kg/día d)53 x 10- 5 kg/día 

e) 0.12 X ÌG -5 kg/día 


Problemas de diseho y ensayo 

14* 164 Escriba un ensayo sobre la difnsidn causada por efec- 
tos que no sean el gradicnte de concentración, como la difusión 
témiicm la difusión de presiòn, ía difusión forzada, la difusiòn 
de Knodsen y ladifusión superíicial. 

14-165 Escriba un programa para computadora que conviena 
las fracciones molares de una mezcla gaseosa en fracciones de 
mása euando se especìfican ìas masas molares de los compo- 
nentes de la mezcla. 


14-166 Una manera de generar dectricidad a partì r de la ener- 
gía solar comprende la recolecciòn y el almacenamiento de csa 
energía en grandes lagos artificiaìes de nnos cuantos metros de 
profundidad, llamados estanques solares. La energía solar se al- 
macena en la parte deí fondo del estanque a temperaturas cer- 
canas a la de ehulHción y se impide la subida del agua caliente 
hacia la parte superior, implantando sal en ese fondo. Escriba un 
ensayo sobre la operación de las plantas generadoras de electri- 
cidad que usan los estanques solares y averigùc cuánta sal se 
usa por ano por m 2 . Si el costo no es un factor, ^puede usarse 
azúcar en lugar de sal para mantener el gradiente de concen- 
tración? Explique. 


14-167 La condensación e incluso la congelación de la 
humedad en las paredes de los edificíos sin retardadores efi- 
caces del vapor es una preocupación real en los climas fríos, ya 
que socavan la efectividad del aislamiento, lovestigue còmo los 
constructores de la zona en que vive el lector están resolvìendo 
este problema, si están usando retardadores de vapor o baneras 
contra éste en las paredes, y en dónde se localizan en las pare- 
des. Prepare un informe acerca de sus hallazgos y explique el 
razonamiento para la práciica que se aplique. 


14-168 Se pide al lector que dìsehe un sistema de calen- 
tamiento para una piscina que liene 2 m de profundidad, 25 m 
de iargo y 25 m de ancbo, Sii diente desea que el sistema de ca- 
lentamíento sea sufícientemente grande como para elevar la 
temperatura del agua desde 20°C hasta 30°C, en 3 h. E1 calenta- 
dor también debe ser capaz de mantener la piscina a 30°C en las 
condiciones de diseno dd exterior de 15°C T J atm T humedad rc- 
lativa de 35%, vientos de 40 mph y temperatum efectiva dd 
cielo de 10 IJ C. Se espera que tas pérdidas de calor haeia el suelo 
sean pequenas y puedan descartarse. El calentador considerado 
es un hogar de gas natural cuya eficiencia es de 80%. ^Qué 
tamano de calentador (en entrada de Btu/h) recomendaria usted 
que comprara su dìente? 
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APÉND1CE 1 


1 TABLA A-1 

Masa molar, gas constante y calores específícos de ciertas sustancias 

Sustancia 

IVIasa molar 

M, kg/kmol 

Gas Constante 

R, kJ/kg ■ K* 

Calores específicos a 25°C 

c pi kj/kg • K c„, kJ/kg • K k = c p /c v 

Aire 

28.97 

0.2870 

1.005 

0.7180 

1.400 

Amonìaco, NH 3 

17.03 

0.4882 

2.093 

1.605 

1.304 

Argón, Ar 

39.95 

0.2081 

0.5203 

0.3122 

1.667 

Bromo, Br 2 

159.81 

0.05202 

0.2253 

0.1732 

1.300 

Isobutano, C 4 H 10 

58.12 

0.1430 

L663 

1.520 

1.094 

n-Butano, C 4 H 10 

58.12 

0.1430 

L694 

1.551 

1.092 

Carbono, bióxido de, C0 2 

44.01 

0.1889 

0.8439 

0,6550 

1.288 

Carbono, monóxido de F CO 

28.01 

0.2968 

1.039 

07417 

1.400 

Cíoro, Cl 2 

70.905 

0.1173 

0,4781 

0.3608 

L325 

Clorodifluorometano (R-22) P CHCÌF 2 

86.47 ‘ 

0.09615 

0.6496 

0.5535 

L174 

Etano, C 2 H 6 

30.070 

0.2765 

1.744 

1.468 

1.188 

Etileno, C 2 H 4 

28.054 

0.2964 

L527 

L231 

1,241 

Fluoruro, F 2 

38.00 

0.2187 

0.8237 

0.6050 

1.362 

Helio, He 

4.003 

2.077 

5.193 

3.116 

1.667 

n-Heptano, C 7 H 16 

100.20 

0.08297 

1.649 

1.566 

L053 

/?-Hexano T C 6 H 14 

86.18 

0.09647 

1.654 

1.558 

1.062 

Hidrógeno, H 2 

2.016 

4.124 

14.30 

10.18 

1.405 

Kriptón, Kr 

83.80 

0.09921 

0.2480 

0.1488 

1.667 

Metano s CH 4 

16.04 

0.5182 

2,226 

1708 

L303 

Neón f Ne 

20.183 

0.4119 

L030 

0.6180 

1.667 

Nitrógeno, N 2 

28.01 

0.2968 

1.040 

0.7429 

1.400 

Óxido nítrico, NO 

30.006 

0.2771 

0.9992 

0.7221 

1.384 

Nitrógeno, bióxido de, N0 2 

46.006 

0.1889 

0.8060 

0.6171 

1.306 

Oxígeno, 0 2 

32.00 

0.2598 

0.9180 

0.6582 

1.395 

/7-Pentano T C 5 H 12 

72.15 

0.1152 

1.664 

1.549 

1.074 

Propano, C 3 H g 

44.097 

0.1885 

1.669 

1,480 

1.127 

Propileno, C 3 H 6 

42.08 

0.1976 

1.531 

1.333 

1.148 

Agua, H 2 0 

18.015 

0.4615 

L865 

1.403 

1.329 

Suifuro, bióxido de f S0 2 

64.06 

0.1298 

0.6228 

0.4930 

1.263 

Tetraclorometano, CCI 4 

153.82 

0.05405 

0.5415 

0.4875 

1.111 

Tetrafluoroetano (R-134a), C 2 H 2 F 4 

102.03 

0.08149 

0.8334 

07519 

1.108 

Trífluoroetano (R-143a), C 2 H 3 F 3 

84.04 

0.09893 

0.9291 

0.8302 

1.119 

Xenón, Xe 

131.30 

0.06332 

0.1583 

0,09499 

1.667 


*La unidad kJ/kg ■ K es equivalente a kPa ■ m 3 /kg ■ K, La constante de gas se caìcula de R = Ru/M, donde Ry = 8,31447 kJ/kmol ■ K como el gas 
constante universal y M la masa molar 

Fuente; Valores de calores específicos se obtuvieron princtpalmente de rutinas de propiedad preparadas pcr The National ínstitute of Standards and 
Technology (NIST), Gaithersburg, MD. 
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TABLA A-2 ( 

Propíedades en ios puntos de ebullrción y de congeJacíón 

Sustanda 

Datos para 
fa ebullfctón a 1 atm 

Datos para 
la congelación 

Propiedades del líquido 

Punto 
normaì de 
ebullición ? °C 

Caíor latente 
de vaporiza- 
ción T h fgí kJ/kg 

Punto de 
congelación, 
°C 

Calor latente 
de fusión, 
h ìft kJ/kg 

Temp., °C 

Densidad, 
p, kg/m 3 

Calor 

específico, 
c pp kJ/kg • K 

Amoniaco 

-33.3 

1357 

-77.7 

322.4 

-33.3 

682 

4,43 






-20 

665 

4,51 






0 

639 

4.62 






25 

603 

4,78 

Argón 

-185.9 

161.6 

-189.3 

28 

-185.6 

1 394 

1.14 

Benceno 

80.2 

394 

5.5 

126 

20 

879 

1.72 

Salmuera (20% de 








cloruro de sodío 








por masa) 

103.9 

— 

-17.4 

— 

20 

1 150 

3.11 

/?-Butano 

—0.5 

385,2 

-138.5 

80.3 

-0.5 

601 

2.31 

Bióxido de carbono 

—78.4* 

230.5 (aO°C) -56.6 


0 

298 

0.59 

Etanol 

78.2 

838.3 

-114.2 

109 

25 

783 

2,46 

Etílico, alcohol 

78.6 

855 

-156 

108 

20 

789 

2.84 

Etilenglícol 

198.1 

800.1 

-10.8 

181.1 

20 

1 109 

2.84 

Glícerina 

179.9 

974 

18.9 

200.6 

20 

1 261 

2.32 

Helio 

-268.9 

22.8 

— 

— 

-268.9 

146.2 

22.8 

Hidrógeno 

-252.8 

445.7 

-259.2 

59.5 

-252.8 

70.7 

10.0 

Isobutano 

—H.7 

367.1 

-160 

105.7 

— 11.7 

593.8 

2,28 

Queroseno 

204-293 

251 

-24.9 

— 

20 

820 

2,00 

Mercurio 

356.7 

294.7 

-38,9 

11,4 

25 

13 560 

0.139 

Metano 

-161.5 

510.4 

-182.2 

58.4 

— 161,5 

423 

3.49 






-100 

301 

5,78 

Metanol 

64.5 

1 100 

-97.7 

99.2 

25 

787 

2,55 

Nitrógeno 

-195.8 

198.6 

-210 

25.3 

-195.8 

809 

2.06 






-160 

596 

2,97 

Octano 

124.8 

306.3 

-57.5 

180.7 

20 

703 

2.10 

Aceite Uígero) 





25 

910 

1.80 

Oxígeno 

-183 

212.7 

-218.8 

13.7 

-183 

1 141 

1,71 

Petróleo 

— 

230-384 



20 

640 

2.0 

Propano 

-42.1 

427,8 

-187.7 

80.0 

-42.1 

581 

2.25 






0 

529 

2.51 






50 

449 

3.12 

Refrigerante-134a 

-26,1 

216.8 

-96.6 

— 

-50 

1443 

1,23 






-26.1 

1374 

1.27 






0 

1 295 

1.34 






25 

1 207 

1.43 

Agua 

100 

2 257 

0.0 

333.7 

0 

1 000 

4.22 






25 

997 

4.18 






50 

988 

4.18 






75 

975 

4.19 






100 

958 

4.22 


*Temperatura de sublimación. (A presiones por debajo de la del punto triple de 518 kPa F el bióxido de carbono existe como sólido o gas, Asimismo, la 
temperatura en el punto de congelación del bióxido de carbono es ta temperatura en el punto tripEe de -56.5 fl C.) 
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TABLA A-3 


Propiedades de metales sólidos 


Propiedades a varias temperaturas (K} P 
Propiedades a 300 K MW/m ■ KJ/c^J/kg ■ K) 


Composición 

de fusión, 

K 

P 

kg/m 3 

Cp 

J/kg ■ K 

k 

W/m * K 

a x 10 e 
m 2 /s 

100 

200 

400 

600 

800 

1 000 

Alummio: 












Puro 

933 

2 702 

903 

237 

97.1 

302 

237 

240 

231 

218 








482 

798 

949 

1 033 

1 146 


Aleación 2024-T6 

775 

2 770 

875 

177 

73.0 

65 

163 

186 

186 



(4.5% Cu r L5% Mg, 












0.6% Mn) 






473 

787 

925 

1 042 



Ateación 195 r fundido 


2 790 

883 

168 

68,2 



174 

185 



(4.5% Cu) 












Bcritìo 

1 550 

1 850 

1 825 

200 

59,2 

990 

301 

161 

126 

106 

90,8 







203 

1 114 

2 191 

2 604 

2 823 

3 018 

Bismuto 

545 

9 780 

122 

7*86 

6.59 

16,5 

9.69 

7.04 










112 

120 

127 




Boro 

2 573 

2 500 

1 107 

27*0 

9.76 

190 

55.5 

16*8 

10.6 

9.60 

9.85 







128 

600 

1 463 

1 892 

2 160 

2 338 

Cadmio 

594 

8 650 

231 

96.8 

48.4 

203 

99.3 

94.7 










198 

222 

242 




Cromo 

2 118 

7 160 

449 

93.7 

29.1 

159 

111 

90.9 

807 

71.3 

65.4 







192 

384 

484 

542 

581 

616 

Cobalto 

1 769 

8 862 

421 

99.2 

26.6 

167 

122 

85.4 

67.4 

58*2 

52.1 







236 

379 

450 

503 

550 

628 

Cobre: 












Puro 

1 358 

8 933 

385 

401 

117 

482 

413 

393 

379 

366 

352 







252 

356 

397 

417 

433 

451 

Bronce comercial 

1 293 

8 800 

420 

52 

14 


42 

52 

59 



(90% Cu, 10% Al) 







785 

160 

545 



Bronce al fósforo 












para engranes 

1 104 

8 780 

355 

54 

17 


41 

65 

74 



<89% Cu, 11% Sn) 







— 

— 

— 



Latón para cartuchos 

1 188 

8 530 

380 

110 

33,9 

75 

95 

137 

149 



(70% Cu r 30% Zn) 







360 

395 

425 



Constantán 

1493 

8 920 

384 

23 

6,71 

17 

19 





(55% Cu r 45% Ní) 






237 

362 





Germanio 

1 211 

5 360 

322 

59,9 

34.7 

232 

96*8 

43.2 

27.3 

19.8 

17.4 







190 

290 

337 

348 

357 

375 

Oro 

1 336 

19 300 

129 

317 

127 

327 

323 

311 

298 

284 

270 







109 

124 

131 

135 

140 

145 

Irídio 

2 720 

22 500 

130 

147 

50.3 

172 

153 

144 

138 

132 

126 







90 

122 

133 

138 

144 

153 

Hierro: 












Puro 

1 810 

7 870 

447 

80.2 

23.1 

134 

94,0 

69.5 

54.7 

43.3 

32*8 







216 

384 

490 

574 

680 

975 

Armco 












(99.75% puro) 


7 870 

447 

72,7 

20.7 

95,6 

80.6 

657 

53,1 

42.2 

32,3 







215 

384 

490 

574 

680 

975 

Aceros al carbono: 












Simple al carbono (Mn £ 1% P 

7 854 

434 

60.5 

17,7 



56.7 

48,0 

39.2 

30,0 

Si ^ 0.1%) 








487 

559 

685 

1 169 

AISI 1010 


7 832 

434 

63,9 

18.8 



587 

48.8 

39.2 

31.3 









487 

559 

685 

1 168 

At carbono-sìlicio (Mn ^ 

l% f 

7 817 

446 

5L9 

14.9 



49.S 

44.0 

37,4 

29.3 

0.1% < Si < 0,6%} 








501 

582 

699 

971 
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APÉNDICE 1 


TABLA A-3 


Propiedades de metales sólidos [continuaaón) 


Propiedades a varìas temperaturas (K) p 
Propiedades a 300 K k( W/m - K)/c p (J/l<g * K) 


de fusíón, 

P 

c p 

k 

a x 10 6 







Composición 

K 

kg/m 3 J/kg ■ K 

W/m ■ K 

m 2 /$ 

100 

200 

400 

600 

800 

1 000 

At carbono-manganeso-silicìo 


8 131 

434 

41,0 

11.6 



42.2 

39.7 

35.0 

27,6 

(1% < IVIn < 1.65% 

0.1% < Si < 0,6%) 








487 

559 

685 

1 090 

Aceros al cromo (bajo): 

\ Cr-^ Mo-Si (0.18% C, 


7 822 

444 

37,7 

10,9 



38,2 

36.7 

33.3 

26.9 

0.65% Cr, 0.23% Mo, 

0.6% Si) 








492 

575 

688 

969 

lCr-1 Mo 


7 858 

442 

42.3 

12.2 



42.0 

39,1 

34.5 

27.4 

(0.16% C, 1% Cr, 

0.54% Mo, 












0.39% Si) 








492 

575 

688 

969 

lCr-V 


7 836 

443 

48.9 

14.1 



46.8 

42.1 

36,3 

28,2 

(0,2% C, 1.02% Cr, 

0.15% V) 








492 

575 

688 

969 

Aceros ínoxidables: 












AISI 302 


8 055 

480 

15.1 

3.91 



17.3 

20.0 

22.8 

25.4 









512 

559 

585 

606 

AISI 304 

1 670 

7 900 

477 

14.9 

3.95 

9.2 

12.6 

16.6 

19.8 

22,6 

25,4 







272 

402 

515 

557 

582 

611 

AISI 316 


8 238 

468 

13.4 

3.48 



15.2 

18.3 

21.3 

24.2 









504 

550 

576 

602 

AISI 347 


7 978 

480 

14.2 

3.71 



15.8 

18.9 

21.9 

24,7 









513 

559 

585 

606 

Rlomo 

601 

11 340 

129 

35.3 

24.1 

39.7 

36.7 

34.0 

31.4 









118 

125 

132 

142 



Magnesío 

923 

1 740 

1 024156 

87.6 

169 

159 

153 

149 

146 








649 

934 

1074 

1 170 

1 267 


Molibdeno 

2 89410 240 

251 

138 

53,7 

179 

143 

134 

126 

118 

112 







141 

224 

261 

275 

285 

295 

Níquel: 

Puro 

1 728 

8 900 

444 

90,7 

23.0 

164 

107 

80,2 

65.6 

67.6 

71,8 







232 

383 

485 

592 

530 

562 

Nicromo 

1 672 

8 400 

420 

12 

3.4 



14 

16 

21 


{80% Ni P 20% Cr) 








480 

525 

545 


Inconel X-750 

1 665 

8 510 

439 

11.7 

3.1 

8.7 

10.3 

13.5 

17.0 

20.5 

24,0 

(73% Ni s 15% Cr P 












6.7% Fe) 






— 

372 

473 

510 

546 

626 

NÌobio 

2 7418 570 

265 

53.7 

23.6 

55.2 

52.6 

55.2 

58.2 

61.3 

64.4 







188 

249 

274 

283 

292 

301 

Paladìo 

1 82712 020 

244 

71.8 

24.5 

76.5 

?L6 

73.6 

79.7 

86.9 

94.2 







168 

227 

251 

261 

271 

281 

Platino: 

Puro 

2 045 

21 450 

133 

71,6 

25,1 

77,5 

72,6 

71,8 

73.2 

75,6 

78.7 







100 

125 

136 

141 

146 

152 

Aleación 60Pt-40Rh 

1 800 

16630 

162 

47 

17.4 



52 

59 

65 

69 

(60% R r 40% Rh) 









— 

— 

— 

Renìo 

3 453 

21 100 

136 

47,9 

16,7 

58.9 

51.0 

46.1 

44,2 

44.1 

44,6 







97 

127 

139 

145 

151 

156 

Rodio 

2 236 

12 450 

243 

150 

49.6 

186 

154 

146 

136 

127 

121 







147 

220 

253 

274 

293 

311 
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APÉNDICE 1 


TABLA A-3 


Propiedades de metales sólidos ( conclusión ) 

Propiedades a varias temperaturas (K), 

„ , Propiedades a 300 K MW/m • K)/c„(J/kg • K) 

Pj i ntn __ _ r _ _ 


de fusión, p c p k a x 10 e 

CompQSÍciún _ K kg/m 3 J/kg ■ K W/m - K mIQQ 200 400 60Q 800 1000 


Silicìo 

I 685 

2 330 

712 

148 

89.2 

884 

264 

98.9 

61.9 

42,4 

31,2 







259 

556 

790 

867 

913 

946 

Plata 

1235 

10 500 

235 

429 

174 

444 

430 

425 

412 

396 

379 







187 

225 

239 

250 

262 

277 

Tantalìo 

3 269 

16 600 

140 

57.5 

24.7 

59.2 

57,5 

57.8 

58.6 

59.4 

60,2 







110 

133 

144 

146 

149 

152 

Torio 

2 023 

11 700 

118 

54.0 

39.1 

59.8 

54.6 

54.5 

55.8 

56.9 

56.9 







99 

112 

124 

134 

145 

156 

Estańo 

505 

7 310 

227 

66.6 

40.1 

85,2 

73.3 

62,2 










188 

215 

243 




"Htanio 

1953 

4 500 

522 

21.9 

9.32 

30.5 

24.5 

20.4 

19.4 

19.7 

20.7 







300 

465 

551 

591 

633 

675 

Tungsteno 

3 660 

19 300 

132 

174 

68,3 

208 

186 

159 

137 

125 

118 







87 

122 

137 

142 

146 

148 

Uranio 

1406 

19 070 

116 

27,6 

12,5 

21,7 

25,1 

29.6 

34,0 

38,8 

43.9 







94 

108 

125 

146 

176 

180 

Vanadio 

2 192 

6 100 

489 

30,7 

10,3 

35,8 

31,3 

3L3 

33,3 

35,7 

38,2 







258 

430 

515 

540 

563 

597 

Zinc 

693 

7 140 

389 

116 

41.8 

117 

118 

111 

103 









297 

367 

402 

436 



Zirconio 

2 125 

6 570 

278 

22.7 

12.4 

33.2 

25.2 

21.6 

20.7 

21.6 

23.7 







205 

264 

300 

332 

342 

362 


De Frank P. Incropera y David P. DeWitE Fundamentab ofHeatand Mass Transfer, 3a. ed, t 1990. Este material se utilizó con autorización de John Wiley & 
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APÉNDICE 


TABLA A-4 


Propiedades de no metales sólidos 


Propiedades a varías temperaturas (K), 
Propiedades a 300 K _MW/m • K)/c p (J/kg • K) 


Composición 

de fusión, 
K 

P 

kg/m 3 

c p 

J/kg * K 

k ce 

W/m * K 

x 10 a 

m 3 /s 

100 

200 

400 

600 800 

I 000 


Aluminìo, óxido de. 

2 323 

3 970 

765 

46 

15.1 

450 

82 

32.4 

18.9 13.0 

10.5 

zafiro 






— 

— 

940 

1110 1180 

1225 

Aluminio, óxìdo de r 

2 323 

3 970 

765 

36.0 

11.9 

133 

55 

26.4 

15.8 10.4 

7.85 

policristalino 






— 

— 

940 

1110 1180 

1 225 

Berìho, tìxido de 

2 725 

3 000 

1030 

272 

88.0 



196 

111 70 

47 









1350 

1 690 1 86£ 

ì 1975 

Boro 

2 573 

2 500 

1 105 

27.6 

9.99 

190 

52.5 

18.7 

11.3 8.1 

6.3 







— 

— 

1490 

1 880 2 135 

2 350 

Boro, fíbra epóxica 

590 

2 080 









al compuesto 











(30% en volumen) 











k, || a las fibras 




2.29 


2.10 

2,23 

2,28 



k, i a las fibras 




0.59 


0.37 

0.49 

0.60 



% 



1 122 



364 

757 

1 431 



Carbono 











Amorfo 

1500 

1950 

— 

1.60 

— 

0.67 

1.18 

1.89 

21.9 2.37 

2.53 

Diamante, 











tipo lla 

— 

3 500 

509 

2 300 

10 000 4 000 

1540 



aisiador 






21 

194 

853 



Grafito, pirolítico 

2 273 

2 210 









k, II a las capas 




1 950 

4 970 3 230 

1390 

892 667 

534 

k, 1 a las capas 




5.70 


16.8 

9,23 

4.09 

2.68 2.01 

1.60 

c p 



709 



136 

411 

992 

1 406 1 650 

1793 

Grafsto, fíbra de compuesto 

450 

1400 









epóxìco (25% en vol.) 











composite 











k, fiujo de calor 











|| a las fìbras 




11.1 


5.7 

8.7 

13.0 



k, flujo de calor 











1 a lasfibras 




0.87 


0.46 

0.68 

1.1 






935 



337 

642 

1216 



Pirocerámico, 

1 623 

2 600 

808 

3.98 

1.89 

5.25 

4.78 

3.64 

3.28 3.08 

2.96 

Corning 9606 






— 

— 

908 

1 038 1 122 

1 197 

Silicio, carburo de 

3 100 

3 160 

675 

490 230 



— 

— — 

87 









880 

1050 1 135 

1 195 

Sìlicio, bióxido de P 

1883 

2 650 









cristalino (cuarzo) 











k, || al eje c 




10.4 


39 

16.4 

7.6 

5.0 4.2 


k, i al eje c 




6.21 


20,8 

9,5 

4,70 

3.4 3.1 


c p 



745 



— 

— 

885 

1075 1 250 


Silicio, bióxido de, 

1883 

2 220 

745 

1.38 

0.834 

0.69 

1.14 

1.51 

1.75 2.17 

2.87 

policristalino 











Evidrio de sííìce) 






— 


905 

1 040 1 105 

1 155 

Sílicio, nítruro de 

2 173 

2 400 

691 

16.0 

9.65 

— - 

— 

13.9 

11.3 9,88 

8.76 







— 

578 

778 

937 1 063 

1 155 

Azufre 

392 

2 070 

708 

0.206 

0.141 

0.165 0.185 









403 

606 




Torío, bióxido de 

3 573 

9 110 

235 

13 

6.1 



10.2 

6.6 4.7 

3.68 









255 

274 285 

295 

Titanio s bióxido de, 

2 133 

4 157 

710 

8.4 

2.8 



7,01 

5,02 3,94 

3.46 

policristalino 








805 

880 910 

930 
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APÉNDICE 


1 TABLA A-5 j< 

Propíedades de materiales de eonstruccìón 
(a una temperatura media de 24X) 






Valor R (para 




Conductividad 

Calor 

los espesores 


Espesor, 

Densidad f p 

térmica, k 

específìco, c p 

de la lista, L/k), 

Material 

L mm 

kg/m 3 

W/m * K 

fíJ/kg • K 

K * m 2 /W 

TabLeros de construcción 

Tablero de asbesto-cemento 

6 mm 

1 922 


LOG 

0.011 

Tablero de yeso de revoque 

10 mm 

800 

— 

1.09 

0.057 


13 mm 

800 

— 


0.078 

Madera contrachapada (abeto Douglas) 

__ 

545 

0.12 

1.21 

— 


6 mm 

545 

— 

1.21 

0.055 


10 mm 

545 

— 

1.21 

0.083 


13 mm 

545 

— 

1.21 

0.110 


20 mm 

545 


1.21 

0.165 

Tablero y entablado aislados 

13 mm 

288 

__ 

1.30 

0.232 

(densidad común) 

Tablero duro (de alta densídad, 

20 mm 

288 

— 

1.30 

0.359 

amasado estándar) 

Tablero aglutinado; 

— 

1010 

0.14 

1.34 

— 

Densidad medìa 


800 

0.14 

1.30 

— 

Contrapiso 

16 mm 

640 

— 

1.21 

0,144 

Contrapiso de madera 

20 mm 

— 

— 

1.38 

0.166 

Membrana de construccion 

Fieltro permeable al vapor 

Sello de vapor (2 capas de fieltro 

— 

— 

— 


0.011 

de 0.73 kg/m 2 estropajeado) 

— 

— 

— 


0.021 

Materìales para piso 

Alfombra y carpeta fibrosa 




1,42 

0,367 

Alfombra y carpeta de caucho 

— 

— 


1.38 

0.217 

Loseta (asfalto, linóleo, vinilo) 

— 

— 

— 

1.26 

0.009 

Materiales para mampastería 

Unidades de mampostería; 






Ladrillo común 


1 922 

0.72 

— 

— 

Ladrillo para fachada 


2 082 

1.30 

— 

— 

Ladrillo de arcìlla refractaría 


2 400 

1.34 

— 




1920 

0.90 

0.79 

— 



1 120 

0.41 

— 

— 

Bloques de concreto (3 núcleos 

100 mm 

— 

0.77 

— 

0.13 

ovales, agregado de arena y grava) 

200 mm 

— 

1.0 

— 

0.20 


300 mm 

—r 

1.30 

— 

0.23 

Concretos: 






Agregados ligeros (ìnctuyendo esquisto, 


1920 

1.1 

— 

— 

arcilla o pizarra expandidos; 


1600 

0.79 

0.84 

— 

escorias de alfo horno expandidas; 
cenizas de alto horno; 


1280 

0.54 

0.84 


piedra pómez y escoria) 


960 

0.33 

— 

— 



940 

0.18 

— 

— 

Cemento/cal, mortero y estuco 


1920 

1.40 

— 

— 



1280 

0.65 

— 

— 

Estuco 


1 857 

0.72 

— 

— 
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APÉNDICE 


TABLA A-5 ' 

Propiedades de materiales de construcción (conclusión) 




(a una temperatura media de 24°C) 











Valor R {para 




Conductividad 

Calor 

los espesores 


Espesor, 

Densidad, p 

térmica, k 

específico, c p 

de la lista, Uk), 

Material 

L mm 

kg/m 3 

W/m * K 

kJ/kg * K 

K * m 2 /W 







Material para techos 

Tejas de asbesto-cemento 


1 900 


1.00 

0.037 

Asfalto en rollos 


1 100 


1.51 

0.026 

Tejas de asfalto 


1 100 

— 

1.26 

0.077 

Techado incorporado 

10 mm 

1 100 


1.46 

0.058 

Pizarra 

Tejas de madera (simples o 

13 mm 

— 

— 

1.26 

0.009 

con cara de plástico/película) 


— 

— 

1,30 

0.166 

Materiales para revoque 

Revoque de cemento, 
agregado de arena 

Revoque de yeso; 

19 mm 

1860 

0.72 

0.84 

0,026 

Agregado ligero 

13 mm 

720 

— 

— 

0.055 

Agregado de arena 

13 mm 

1 680 

0.81 

0.84 

0,016 

Agregado de perlita 

— 

720 

0.22 

1.34 

— 

Materìal para forro exteríor 
(sobre superficies planas) 

Tejas de asbesto-cemento 


1 900 



0.037 

Forro de tableroduro 

11 mm 

— 

— 

1.17 

0.12 

Forro de madera (rebajada) 

Forro de madera (contrachapada), 

25 mm 

— 

—. 

1.30 

0.139 

traslapada 

Forro de alumìnio o acero (sobre 

10 mm 


”— 

1.21 

0.111 

encofrado): 






Con respaldo hueco 

10 mm 

— 

— 

1.22 

0.11 

Con respaldo de tablero aislante 

10 mm 

— 

— 

1.34 

0.32 

Vidrio arquìtectónico 

— 

2 530 

1.0 

0.84 

0.018 

Maderas 

Maderas duras (arce, roble, etc.) 


721 

0,159 

1,26 


Maderas suaves (abeto, pino, etc.) 

— 

513 

0.115 

1.38 

— 

Metales 

Alumìnio (1 100} 


2 739 

222 

0.896 


Acero dulce 

— 

7 833 

45.3 

0.502 

— 

Acero inoxìdable 

— 

7 913 


0.456 

— 


Fuente: Las tablas A-5 y A-6 se adaptaron tomándalas del Handbook of Fundamerttats de la ASHRÀE (Atlanta, GAr American Society of Heatrng, Refrígera- 
tìng r and Aìr-Conditioning Engineers, 1993), Cap. 22 P tabla 4. Usadas con autorización. 
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APÉNDICE 


1 TABLA A-6 1 

Propíedades de maìerìales aislantes 
(a una temperatura media de 24 D C) 





Valor R (para 



Conductívidad 

Calor 

los espesores 

Espesor, 

Densídad, p 

térmíca, k 

específico, c p 

de la lista, L/k), 

Material L mm 

kg/m 3 

W/m * K 

kJ/kg ■ K 

K ■ m 2 /W 

Colcha y lámína 

Fibra mineral (forma fìbrosa 50 a 70 mm 

4.8-32 


0.71-0.96 

1.23 

procesada a partír de roca, 75 a 90 mm 

4.8-32 

— 

0.71-0.96 

1.94 

escoria o vidrio) 135 a 165 mm 

4.8-32 

— 

0.71-0.96 

3.32 

Tablero y losa 

Vídrro celular 

136 

0.055 

1.0 


Fìbra de vidrio (lìgamento orgáníco) 

64-144 

0.036 

0.96 

— 

Poliestìreno expandído (bolitas moldeadas) 

16 

0,040 

1.2 

— 

Poliuretano expandido (/?- 11 expandido) 

24 

0,023 

1.6 

— 

Perlita expandìda (lígamento orgánìco) 

16 

0.052 

1.26 


Caucho expandido (rígido) 

72 

0.032 

1,68 

— 

Fìbra mineral con áglomerante de resina 

240 

0.042 

0/71 


Corcho 

120 

0.039 

1.80 

— 

Rooiado o formado en el sìtío 

Espuma de poliuretano 

24-40 

0.023-0.026 



Fibra de vidrìo 

Uretano, mezcla de dos partes 

56-72 

0.0384X039 

— 

—. 

(espuma rígida) 

Gránulos de lana míneral con aglomerantes 

70 

0.026 

1.045 

— 

de asbesto/inorgánìco (rocíado) 

190 

0.046 

— 

— 

Relleno flojo 

Fìbra míneral (de roca, 





escoria o vidrio) — 75 a 125 mm 

9,6-32 

— 

0.71 

1,94 

— 165 a 222 mm 

9.6-32 

— 

0.71 

3.35 

— 191 a 254 mm 


— 

0.71 

3.87 

— 185 mm 

— 

__ 

0.71 

5.28 

Aerogel de sílìce 

122 

0.025 

— 


Vermiculìta (expandída) 

122 

0.068 

— 

— 

Perlita (expandìda) 

32-66 

0.039-0.045 

LG9 

— 

Aserrín o vìrutas 

Aíslamiento celulósìco 

128-240 

0.065 

1.38 

— 

(papel molido o pulpa de madera) 

37-51 

0,039-0.046 

— 

— 

Aislamiento para techo 

Vidrio celular — 

Preformado, para usarse arriba 

144 

0.058 

1.0 

— 

del tablero 13 mm 

— 


1.0 

0.24 

25 mm 

— 

— 

2,1 

0,49 

50 mm 

— 

— 

3.9 

0.93 

Aislamiento reflector 

Polvo sílice (al vacío) 

Hoja de aluminio separando colchones de vidrio 

160 

0.0017 

— 

— 

esponjoso; 10 a 12 capas (al vacío); 
para aplícacìones críogénicas (150 K) 

40 

0.00016 

_ 

_ 

Hoja de alumìnio y lamínado de vìdrio y papel; 





75 a 150 capas; para aplicacìones criogénicas (150 K) 120 

0.000017 

— 

— 
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APÉNDICE 


TABLA A-7 


Propiedades de alimentos comunes (conclusión) 
b) Qtras propiedades 

Contenido Conductividad Difusivìdad Calor 


Afimento 

de agua P 
% (masa) 

Temperatura, 

rc 

Densidad, 

pkg/m 3 

térmica, 
k W/m * °C 

térmica, 
a m 2 /s 

específico, c f 
kJ/kg • K 

Frutas/Vegetales 

IVtanzana r jugo de 

87 

20 

1 000 

0.559 

0.14 

x 10' 6 

3.86 

IVlanzanas 

85 

8 

840 

0.418 

0.13 

x ÌO" 6 

3.81 

Manzanas secas 

41.6 

23 

856 

0.219 

0.096 x 10-6 

2.72 

Chabacanos secos 

43.6 

23 

1320 

0.375 

0,11 

x 10" 6 

2.77 

Plátanos frescos 

76 

27 

980 

0.481 

0.14 

x 10- 6 

3,59 

Brócolí 

— 

-6 

560 

0.385 

■— 


— 

Moras frescas 

92 

0-30 

1 050 

0,545 

0.13 

x io -6 

3.99 

Higos 

40,4 

23 

1 241 

0.310 

0.096 X 10 -6 

2.69 

Toronja, jugo de 

89 

20 

1 000 

0,567 

0.14 

x 10" 6 

3.91 

Duraznos 

89 

2-32 

960 

0.526 

0.14 

x 10 -6 

3.91 

Ciruelas 

Membnllos 

■—■ 

-16 

610 

0,247 

— 


— 

Papas 

78 

0-70 

1 055 

0.498 

0.13 

x 10 -6 

3.64 

Pasas 

32 

23 

1 380 

0,376 

0.11 

x 10 -6 

2.48 

Carnes 

Res, bistec de 

67 

6 

950 

0.406 

0.13 

X 10 -6 

3.36 

Res, carne magra de 

74 

3 

1 090 

0.471 

0.13 

x 10 -6 

3.54 

Res, carne grasosa de 

0 

35 

810 

0.190 

—■ 


— 

Res, hígado de 

72 

35 

— 

0,448 



3,49 

Gatos, alimento para 

39.7 

23 

1 140 

0,326 

0.11 

x 10 -6 

2.68 

Pollo, pechuga de 

75 

0 

1 050 

0.476 

0.13 

x 10 -6 

3.56 

Perros, alimento para 

30.6 

23 

1 240 

0,319 

0,11 

x 10 -6 

2.45 

Bacalao 

81 

3 

1 180 

0,534 

0,12 

x 10 -6 

3.71 

Salmón 

67 

3 

— 

0.531 



3.36 

Jamón 

71.8 

20 

1 030 

0.480 

0.14 

x 10 -6 

3,48 

Cordero 

72 

20 

1 030 

0.456 

0.13 

x 10 -6 

3.49 

Puerco, carne magra 

72 

4 

1030 

0.456 

0.13 

x 10 -6 

3,49 

Pavo, pechuga de 

74 

3 

1050 

0.496 

0.13 

X 10 -6 

3.54 

Ternera 

75 

20 

1060 

0.470 

0.13 

X 10 -6 

3,56 

Otros 

Mantequilla 

16 

4 

— 

0.197 

— 


2,08 

Choeolate, pastel de 

31.9 

23 

340 

0,106 

0.12 

x 10 -6 

2,48 

Margarina 

16 

5 

1000 

0,233 

0.11 

x 10 -6 

2,08 

Leche descremada 

91 

20 

— 

0.566 

— 


3.96 

Leche entera 

88 

28 

— 

0,580 

— 


3.89 

Olivo, aceite de 

0 

32 

910 

0.168 

— 


— 

Cacahuate, aceíte de 

0 

4 

920 

0.168 

— 


— 

Agua 

100 

0 

1 000 

0.569 

0.14 

x 10 -6 

4.217 


100 

30 

995 

0.618 

0.15 

x 10 -6 

4.178 

Pastel blanco 

32,3 

23 

450 

0,082 

0,10 

x 10 -6 

2.49 


Fuente: Los datos se obtuvieron principalmente del Handbook of Fundamentals de la ASHRAE, versión en el Sl (Atlanta, GA: American Society of Heating, 
Refrigerating, and Aír-Conditioning Engineers f lnc. P 1993) P Cap. 30, tablas 7 y 9. Usado con autorizaciún. 

La mayor parte de los calores específicos se calculan a partir de = 1.68 + 2.51 x (contenido de agua), lo cual es una buena aproximación en el rango 
de temperatura de 3 hasta 32 & C. La mayor parte de Eas difusividades térmicas se caículan a partir de a = kìpc p Los valores patentados dados son válidos 
para eì contenído específico de agua. 
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APÉNP?CE 1 


TABLA A-8 


Propiedades de diversos materìales 

(A menos que se indique lo contrario, los valores se dan a 3QQ K) 


Materia! 

Densidad, 
p kg/m 3 

Conductividad 
térmica, 
k, W/m ■ K 

Calor espe- 
cffìco, c p 
J/kg - K 

Materìal 

Densidad, 
p kg/m 3 

Conductividad 
térmica, 
k f W/m ■ K 

Caíor espe- 
cífico, c p 
J/kg ■ K 

Asfaito 

2 115 

0.062 

920 

Hielo 




Baquelita 

1 300 

1.4 

1 465 

273 K 

920 

1.88 

2 040 

Ladrillo refractario 




253 K 

922 

2.03 

1 945 

Ladrillo de cromita 




173 K 

928 

3.49 

1 460 

473 K 

3 010 

2.3 

835 

Cuero para suela 

998 

0.159 

— 

823 K 

— 

2.5 

— 

Linóleo 

535 

0.081 

— 

1173 K 

— 

2.0 

■— 


1 180 

0.186 

-— 

Areilla refraetaria 




Mìca 

2 900 

0.523 

— 

cocida 




Papel 

930 

0.180 

1 340 

1600 K 




Píásticos 




773 K 

2 050 

1.0 

960 

Plexiglas 

1 190 

0.19 

1 465 

1073 K 

— 

1.1 

— 

Teflón 




1373 K 

— 

1.1 

— 

300 K 

2 200 

0.35 

1 050 

Arcilla refractarìa 




400 K 

— 

0.45 

— 

cocida 




Lexan 

1200 

0.19 

1 260 

1725 K 




Nylon 

1 145 

0.29 

— 

773 K 

2 325 

1.3 

960 

Polipropíleno 

910 

0.12 

1 925 

1073 K 

— 

1.4 

— 

Poliéster 

1 395 

0.15 

1 170 

1373 K 


1.4 

- ‘ 

PVC, vinilo 

1 470 

0.1 

840 

Ladriílo de arcilìa 




Porcelana 

2 300 

1.5 

—. 

refractaria 




Caucho natural 

1 150 

0.28 


478 K 

2 645 

1.0 

960 

Caucho vulcanìzado 




922 K 

— 

1.5 

— 

Blando 

1 100 

0.13 

2 010 

1478 K 

— 

1.8 

— 

Duro 

1 190 

0.16 


Magnesìta 




Arena 

1515 

0.2-1.0 

800 

478 K 

— 

3.8 

1 130 

Nìeve reciente 

100 

0.60 

— 

922 K 

— 

2.8 

— 

Nìeve, 273 K 

500 

2.2 

' í*' 

1478 K 

— 

1.9 

— 

Suelo seco 

1 500 

1.0 

1900 

Carne de pollo blanca 




Suelo mojado 

1 900 

2.0 

2 200 

(74.4% de contenido 



Azúcar 

1 600 

0.58 

— 

de agua) 




Tejido humano 




198 K 

— 

L60 

— 

Piel 

— 

0.37 

— 

233 K 

— 

1.49 

— 

Capa de grasa 

— 

0.2 

— 

253 K 

— 

1.35 

— 

Músculo 

— 

0.41 

— 

273 K 


0.48 

— 

Vaselína 

— 

0.17 

— 

293 K 

— 

0.49 

— 

Madera T perpendicular 



Arcilla seca 

1550 

0.930 

— 

a la fibra 




Arcìlla mojada 

1495 

1.675 

— 

De balsa 

140 

0.055 


Carbón mineral, 




Abeto 

415 

0.11 

2 720 

antracìta 

1 350 

0.26 

1 260 

Roble 

545 

0.17 

2 385 

Conereto (mezcla 




Píno blanco 

435 

0.11 

— 

con piedra) 

2 300 

1.4 

880 

Pino amarillo 

640 

0.15 

2 805 

Corcho 

86 

0,048 

2 030 

Madera, radíal 




Algodón 

80 

0.06 

1 300 

Roble 

545 

0.19 

2 385 

Grasa 

— 

0.17 

— 

Abeto 

420 

0.14 

2 720 

Vídrio 




Madera para barcos 

145 

0.05 

— 

De ventana 

2 800 

0.7 

750 





Fyrex 

2 225 

M.4 

835 





Crown 

2 500 

1.05 

— 





Al plomo 

3 400 

0.85 

— 






Fuente: Los datos se recopilaron de diversas fuentes. 
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APÉNDICE 1 


1 TABLA A-9 

Propiedades del agua saturada 

TempM 

r fl c 

Fresión de 

saturación, 

Psst, 

Densidad, 
p kg/m 3 

Entalpía 

de 

vapori- 

zación, 

V kJ/kg 

Cator 

específico, 

Cp r J/kg ■ K 

Conductividad 

térnnica, 

k W/m K 

Viscosidad dirámica, 
p kg/m ■ s 


Número 

de Prandtl, Pr 

Coefieiente 

de expansión 
vo|umétrica p 

0i m 

Líqmdo 

Líquido 

Vapor 

Lfquido 

Vapor 

LSquido 

Vapor 

Lfquido 

Vapor 

Ltquido 

Vapor 

0.01 

0.6113 999.8 

0.004-8 

2 501 

4 217 

1854 

0.561 

0,0171 

1.792 x 

10-í 

0.922 x 

10- S 

13,5 

LOQ 

-0.068 x 10-3 

5 

0,8721 

1 999.9 

0.0068 

2 490 

4 205 

1857 

0.571 

0,0173 

1.519 x 

10- J 

0,934 x 

10-3 

11,2 

1,00 

0,015 x 10-3 

10 

1.2276 999.7 

0.0094 

2 478 

4 194 

1862 

0.580 

0,0176 

1.307 x 

10- 3 

0.946 X 

lO - 5 

9.45 

LQO 

0.733 x 10-3 

15 

1.7051 999.1 

0.0128 

2 466 

4 186 

1863 

0.589 

0.0179 

1.138 x 

10- 3 

0.959 X 

10-5 

8.09 

1.00 

0.138 X 10-3 

20 

2.339 

998.0 

0.0173 

2 454 

4 182 

1867 

0.598 

0.0182 

1,002 x 

10 - 3 

0.973 x 

10" 6 

7.01 

1.00 

0.195 X 10-3 

25 

3.169 

997,0 

0.0231 

2 442 

4 180 

1 870 

0,607 

0,0186 

0,891 X 

10- 3 

0.987 X 

10- 5 

6.14 

1,00 

0.247 X 10-3 

30 

4.246 

996,0 

0.0304 

2 431 

4 178 

1 875 

0,615 

0.0189 

0,798 X 

10-3 

1,001 x 

10-* 

5.42 

1,00 

0.294 x 10-3 

35 

5.628 

994.0 

0.0397 

2419 

4 178 

1880 

0.623 

0.0192 

0.720 X 

10-3 

1.016 x 

10-3 

4,83 

1.00 

0.337 X 10-3 

40 

7.384 

992.1 

0.0512 

2 407 

4 179 

1885 

0.631 

0.0196 

0.653 x 

10-3 

1.031 X 

10- S 

4,32 

1.00 

0.377 x ÌO- 3 

45 

9.593 

990.1 

0.0655 

2 395 

4 180 

1892 

0.637 

0.0200 

0.596 X 

10-3 

1.046 X 

10-3 

3.91 

1,00 

0.415 x 10-3 

50 

12.35 

988.1 

0.0831 

2 383 

4 181 

1900 

0.644 

0,0204 

0.547 X 

10-3 

1.062 X 

10-3 

3,55 

1,00 

0.451 x ÌO- 3 

55 

15.76 

985.2 

0.1045 

2 371 

4 183 

1908 

0.649 

0.0208 

0.504 X 

10- 3 

1.077 X 

ÌO - 5 

3.25 

1.00 

0.484 X ÌO- 3 

60 

19.94 

983.3 

0.1304 

2 359 

4 185 

1 916 

0.654 

0,0212 

0.467 X 

10- 3 

1.093 x 

10-3 

2.99 

1,00 

0.517 X 10-3 

65 

25,03 

980,4 

0,1614 

2 346 

4 187 

1 926 

0.659 

0.0216 

0,433 X 

10-3 

1,110 X 

10-3 

2,75 

1.00 

0.548 x 10-3 

70 

31.19 

977.5 

0,1983 

2 334 

4 190 

1 936 

0,663 

0.0221 

0.404 X 

10-3 

1,126 X 

10-3 

2.55 

1.00 

0,578 X 10-3 

75 

38.58 

974.7 

0,2421 

2 321 

4193 

1 948 

0,667 

0,0225 

0,378 x 

10-3 

1,142 x 

10-3 

2,38 

1,00 

0.607 X 10-3 

80 

47.39 

971.8 

0.2935 

2 309 

4 197 

1962 

0.670 

0.0230 

0.355 X 

10-3 

1.159 X 

10-5 

2.22 

1.00 

0.653 X 10-3 

85 

57.83 

968,1 

0,3536 

2296 

4 201 

1977 

0,673 

0,0235 

0,333 x 

10-3 

1,176 x 

10-3 

2.08 

1.00 

0.670 x 10-3 

90 

70.14 

965.3 

0.4235 

2 283 

4 206 

1993 

0,675 

0.0240 

0.315 x 

10-3 

1.193 x 

10-3 

1.96 

1.00 

0.702 x 10-3 

95 

84.55 

961.5 

0.5045 

2 270 

4 212 

2 010 

0.677 

0.0246 

0.297 X 

10-3 

1.210 x 

10-3 

1.85 

1.00 

0.716 x 10-3 

100 

101.33 

957.9 

0.5978 

2 257 

4 217 

2 029 

0,679 

0.0251 

0,282 X 

10-3 

1.227 x 

10-3 

1.75 

1,00 

0.750 x 10-3 

110 

143.27 

950.6 

0.8263 

2 230 

4 229 

2 071 

0,682 

0,0262 

0.255 X 

10-3 

1,261 X 

10-3 

L58 

1,00 

0.798 x 10'3 

120 

198.53 

943,4 

1.121 

2 203 

4 244 

2 120 

0,683 

0,0275 

0,232 X 

10-3 

1,296 X 

10-3 

1.44 

1,00 

0.858 x 10-3 

130 

270.1 

934,6 

1.496 

2 174 

4 263 

2 177 

0,684 

0.0288 

0.213 X 

10-3 

1,330 X 

10-3 

1-33 

LOl 

0.913 X 10- s 

140 

361,3 

921,7 

1,965 

2 145 

4 286 

2 244 

0.683 

0,0301 

0,197 X 

10-3 

1,365 x 

10-3 

1,24 

1,02 

0.970 x 10-3 

150 

475,8 

916,6 

2,546 

2114 

4311 

2 314 

0.682 

0.0316 

0.183 X 

10-3 

L399 x 

10-3 

1.16 

L02 

1.025 x 10-3 

160 

617,8 

907.4 

3,256 

2 083 

4 340 

2 420 

0.680 

0.0331 

0,170 X 

10-3 

1.434 X 

10'3 

1.09 

1,05 

1.145 x 10-3 

170 

791.7 

897.7 

4.119 

2 050 

4 370 

2 490 

0.677 

0.0347 

0,160 X 

10-3 

1.468 X 

10-3 

1.03 

1.05 

1.178 x 10-3 

180 

1002,1 

887.3 

5.153 

2015 

4 410 

2 590 

0.673 

0.0364 

0,150 x 

10-3 

1.502 X 

10-5 

0.983 

1.07 

1.210 x lO- 3 

190 

1 254.4 

876.4 

6.388 

1 979 

4 460 

2710 

0.669 

0,0382 

0,142 x 

10-3 

1,537 X 

10 -> 

0,947 

1.09 

1,280 x 10-3 

200 

1 553.8 

864.3 

7.852 

1941 

4 500 

2 840 

0.663 

0,0401 

0,134 x 

10-3 

1,571 X 

10-5 

0,910 

1.11 

1.350 x 10-3 

220 

2 318 

840,3 

11.60 

1 859 

4610 

3110 

0,650 

0,0442 

0,122 X 

10-3 

1.641 X 

10-3 

0,865 

1,15 

1.520 X 10-3 

240 

3 344 

813.7 

16.73 

1767 

4 760 

3 520 

0.632 

0.0487 

0,111 X 

10-3 

1.712 X 

10-3 

0.836 

1,24 

1.720 X 10-3 

260 

4 688 

783.7 

23.69 

1663 

4 970 

4 070 

0.609 

0.0540 

0.102 x 

ÌO - 3 

1.788 x 

10-3 

0.832 

1.35 

2.000 x 10-3 

280 

6 412 

750.8 

33.15 

1 544 

5 280 

4 835 

0.581 

0,0605 

0.094 X 

10-3 

1.870 x 

10-3 

0.854 

1.49 

2.380 X 10-3 

300 

8 581 

713.8 

46.15 

1 405 

5 750 

5 980 

0.548 

0.0695 

0,086 X 

10-3 

1.965 X 

10-5 

0.902 

1,69 

2.950 X 10*3 

320 

11 274 

667,1 

64.57 

1239 

6 540 

7 900 

0.509 

0,0836 

0.078 X 

10-3 

2.084 x 

10-* 

1,00 

1.97 

— 

340 

14 586 

610.5 

92.62 

1028 

8 240 

11870 

0,469 

0,110 

0,070 X 

10-3 

2,255 X 

10-5 

1-23 

2.43 

— 

360 

18651 

528.3 

144.0 

720 

14 690 

25 800 

0,427 

0,178 

0,060 X 

10-3 

2,571 X 

10-5 

2,06 

3,73 

— 

374.14 

22 090 

317.0 

317,0 

0 



<30 

V) 

0.043 X 

10-3 

4.313 x 

10-5 

— 

— 

— 


Nota 1 : La viscostdad ci nemáfica v y !a difusividad térmica a se pueden calcular a partir de sus definiciones, v = p/p ya = k/pc p = WPc Las temperaturas 
de CLQIT, 10QX y 374.14*0 son las temperaturas de los puntos triple, de ebultición y crítico dei agua, respectivamente, Las propiedades cuya iista se da 
arriba (excepto ia densidad del vapor) se pueden usar a cualquier presión con error despreciabte, excepto a temperaluras cercanas at valor dei punto crítico. 

Nots 2: La unidad kJ/kg ■ fl C f para el calor específico, es equìvalente a kJ/kg ■ K y la unidad W/m - °C, para Sa conductividad térmica es equivalente a W/m - K. 

Fuente: Los datos de la viscosidad y ta conductivídad térmica se tomaron de J. V. Sengers y J. I. R. Watson, Jourml of Physfcai and Chem/cat Reference 
Data 15 (1986), págs. 291-1322. Los otros datos se obtuvieron de diversas fuentes o se calcularon. 
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AFÉNDICE 1 


Itablaa-io 

Propiedades del refrigerante 134a saturado 


Entalpía 





Coeficiente 

Presión 

de 

Calor 

Conductividad 



de expansión 

de satu- Densìdad ' 

vaporì- 

especffico, 

térmica, 

Viscosidad dinámica, 

Número 

volumétrica, Tensión 

Temo.. raciór. p ’ 

raciònj 

c p , J/kg * K 

k r W/m ■ K 

fi, kg/m * s 

de Prandtl, Pr 

1/K, superfictal, 

T, g C P, kPa Lfquìdo Vapor 

hfg, kj/kg 

Líquido Vapor 

Líquido Vapor 

Líquido Vapor 

Líquido Vapor 

Llquido N/m 


-40 

51,2 

1418 

2,773 

225.9 

1254 

748,6 0,1101 

0,00811 

4.878 X 

10"« 

2550 

X 

10 6 

5.558 

0.235 

0.00205 

O.0176O 

—35 

66.2 

1 403 

3,524 

222.7 

1 264 

764.1 0.1084 

0,00862 

4.509 x 

10-* 

3,003 

X 

10-« 

5.257 

0.266 

0.00209 

001682 

-30 

84,4 

1389 

4.429 

219.5 

1273 

7BO,2 0,1066 

0,00913 

4,178 X 

io-« 

3.504 

X 

10-* 

4.992 

0.299 

0.00215 

0,01604 

-25 

106,5 

1 374 

5,509 

216.3 

1 283 

797.2 0,1047 

0.00963 

3.882 X 

io-« 

4.054 

X 

10- 6 

4.757 

0.335 

0.00220 

0.01527 

-20 

132.8 

1359 

6,787 

213,0 

1294 

814,9 0,1028 

0,01013 

3.614 x 

10-« 

4.651 

X 

10-‘ 

4,548 

0.374 

0.00227 

0,01451 

-15 

164,0 

1343 

8288 

209.5 

1306 

833,5 0,1009 

0,01063 

3.371 x 

10« 

5.295 

X 

10" e 

4,363 

0,415 

0.00233 

0.01376 

-10 

200.7 

1327 

10,04 

206.0 

1318 

853,1 0.0989 

0,01112 

3.150 X 

10-« 

5.982 

X 

10-6 

4,198 

0,459 

0.00241 

0.01302 

-5 

243,5 

1 311 

12,07 

202.4 

1330 

873,8 0 0968 

0.01161 

2.947 x 

10« 

6.709 

X 

10-6 

4,051 

0,505 

0,00249 

0.01229 

0 

293,0 

1295 

14,42 

198.7 

1344 

895.6 0.0947 

0.01210 

2,761 x 

10-« 

7,471 

X 

10-6 

3,919 

0,553 

0.00258 

0.01156 

5 

349,9 

l 278 

17,12 

194.8 

1358 

918 J 0.0925 

0.01259 

2,589 x 

10-« 

8.264 

X 

10-6 

3.802 

0,603 

0,00269 

0,01084 

10 

414,9 

1 261 

20,22 

190.8 

1374 

943.2 0.0903 

0,01308 

2.430 x 

10-« 

9.081 

X 

ÌO'* 

3,697 

0,655 

0,00280 

0,01014 

15 

488,7 

1 244 

23.75 

186-6 

1 390 

969.4 0.0880 

0.01357 

2.281 x 

10 -4 

9.915 

X 

lO- 6 

3.604 

0.708 

0.00293 

0.00944 

20 

572.1 

1 226 

27,77 

182,3 

1408 

997.6 0,0856 

0.01406 

2,142 x 

10-« 

1,075 

X 

10- S 

3.521 

0,763 

O.OO307 

0,00876 

25 

665.8 

1 207 

32.34 

177.8 

1427 

1 028 

0.0833 

0.01456 

2.012 x 

10-* 

1,160 

X 

lO- 6 

3.448 

0.819 

0.OO324 

0.00808 

30 

770,6 

1 188 

37.53 

173.1 

1448 

1 061 

0.0808 

0.01507 

1.888 x 

10« 

1,244 

X 

10- s 

3.383 

0.877 

0,00342 

0,00742 

35 

887,5 

1 168 

43,41 

168.2 

1471 

1098 

0.0783 

0.01558 

1.772 x 

10« 

1.327 

X 

10-6 

3.328 

0.935 

0,00364 

0.00677 

40 

1 017 1 

1 147 

50.08 

163,0 

1498 

1 138 

0.0757 

0,01610 

1,660 x 

10-« 

1.408 

X 

10- S 

3,285 

0.995 

0.00390 

0,00613 

45 

1 160.5 

1 125 

57.66 

157,6 

1 529 

1 184 

0,0731 

0.01664 

1.554 x 

10'« 

1.486 

X 

10-6 

3,253 

1.058 

0,00420 

0.00550 

50 

1 31B.6 

1 102 

66.27 

151.8 

1 566 

1 237 

0.0704 

0,01720 

1.453 x 

10-* 

1,562 

X 

10- s 

3.231 

1.123 

0,00456 

0.00489 

55 

1 492.3 

1078 

76.11 

145.7 

1608 

1 298 

0.0676 

0.01777 

1,355 x 

10* 

1.634 

X 

10-6 

3.223 

1.193 

0.00500 

0.00429 

60 

I 682,8 

1053 

87.38 

139.1 

1659 

1372 

0.0647 

0,01838 

1,260 x 

10 * 

1,704 

X 

10 4 

3.229 

1.272 

0.00554 

0.00372 

65 

1891,0 

1026 

100.4 

132.1 

1722 

1 462 

0.0618 

0,01902 

1,167 x 

10-* 

1.771 

X 

10-6 

3.255 

1.362 

0.00624 

0.00315 

70 

2 118.2 

996.2 

115.6 

124.4 

1801 

1 577 

0.0587 

0,01972 

1,077 x 

10 * 

1.839 

X 

10-6 

3.307 

1,471 

0.00716 

0.00261 

75 

2 365.8 

964 

133.6 

115.9 

1 907 

1 731 

0.0555 

0,02048 

9.891 x 

10-5 

1,908 

X 

10-* 

3,400 

1.612 

0.00843 

0.00209 

80 

2 635.2 

928,2 

155.3 

106.4 

2 056 

1 948 

0.0521 

0.02133 

9.011 x 

10’ 5 

1,982 

X 

10-6 

3,558 

1,810 

0.01031 

0.00160 

85 

2 928,2 

387.1 

182,3 

95.4 

2 287 

2 281 

0.0484 

0.02233 

8.124 X 

10-5 

2,071 

X 

10-6 

3.837 

2,116 

0,01336 

0.00114 

90 

3 246,9 

837,7 

217,8 

82,2 

2 701 

2 865 

0.0444 

0.02357 

7 .203 X 

10-5 

2,187 

X 

ÌO- 4 

4,385 

2,658 

0,01911 

0.00071 

95 

3 594,1 

772,5 

269,3 

64,9 

3 675 

4 144 

0,0396 

0,02544 

6.190 X 

10' 5 

2,370 

X 

10- a 

5,746 

3,862 

0.03343 

0.00033 

100 

3 975,1 

651,7 

376,3 

33,9 

7 959 

8 785 

0,0322 

0,02989 

4.765 x 

10“ 3 

2.833 

X 

10-6 

11,77 

8,326 

0,10047 

0.00004 


Not3 ,* La viscosidad cinemática v y la difusividad térmica a se pueden calcular a partir de sus definiciones r v = yjp y a * k/pc p = y/Pr Las propíedades 
cuya lista se da aqui (excepto la densidad del vapor) se pueden usar a cualesquiera presiones con error desprecìablej exceptoa temperaturas cercanas al 
vatordel punto crítico. 

Fuente: Datos generados basándose en el software EES desarroliado por S, A, Klein y R L Alvarado. Fuentes originales: R. Tlllner-Roth y H D. Baehr, ' An 
Intemational Standard Formulation forthe Thermodynamic Propertíes of 1,1 3 1 ( 2-Tetraflouroethane (HFC-134a) for Temperaturesfrom 170 K to 455 K and 
Pressures up to 70 MPa”, J. Phys, Chem. Ref. Data, Vol. 23, No. 5, 1994: M. J. Assael, N. K. Dalaouti, A. A. Griva y J. H. Dymond, J 'Viscosity and Thermal 
Conductivity of Halogenated Methane and Ethane Refrigerants", UR. Vol. 22, págs, 525-535,1999’ programa NÍST REFROP 6 (M, 0, McLíndenj S. A. Kiein, 
E. W. Lemmon y A. P. Peskin, Physical and Chemical Properties Dlvision, National Instìtute of Standards and Techrtology, Boulder, CO 80303, 1995). 
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APÉNDICE 1 


TABLA A 1 1 


Fropiedades deí amoniaco saturado 


Temp., 

r,°c 

Presión 

de satu- 

racrón, 

P, kPa 

Densidad, 

P, kg/m 3 

Entalpía 

de 

vapori- 

zación t 
tìf P kJ/kg 

Cabr 

específíco, 
c,* J/kg - K 

Conductividad 

térmica, 

k, W/m * K 

Viscosidad dinámica, 
fi t kg/m * s 

c 

Número ^ 

de Prandtl, Pr 

Coeficiente 

ie expansión 

/olumétrica t Tensión 

1/K P superficial, 

Líquido N/m 

Líquido 

Vapor 

Uquido Vapor 

Llquido 

Vapor 

Líquído 

Vapor 

Liquido Vapor 

-40 

71.66 

690.2 

0.6435 

1389 

4 414 

2 242 

— 

0,01792 

2.926 x 10-* 

7.957 X JO- 6 

_ 

0.9955 0,00176 

0,03565 

-30 

119.4 

677.8 

1.037 

1360 

4 465 

2 322 

— 

0,01898 

2.630 x 10-" 

8.311 X 10 e 

— 

1.017 

0,00185 

0,03341 

-25 

161.5 

671.5 

1.296 

1345 

4 489 

2 369 

0.5968 

0.01957 

2.492 X 10- 4 

8.490 x 10- 6 

1,875 

1.028 

0,00190 

0,03229 

-20 

1904 

6654 

1.603 

1 329 

4 514 

2 420 

0.5853 

0.02015 

2.361 X ÌO' 4 

8.669 X 10' 6 

1.821 

1.041 

0.00194 

0,03118 

-15 

236.2 

658.6 

1.966 

1 313 

4 538 

2 476 

0.5737 

0.02075 

2.236 x ÌO’ 4 

8.851 x 10-« 

1,769 

1.056 

0,00199 

0.03007 

-10 

290.8 

6524 

2.391 

1 297 

4 564 

2 536 

0,5621 

0.02138 

2.117 X 10- 4 

9.034 X 10- 6 

1.718 

1,072 

0.00205 

0.02896 

-5 

354.9 

645.4 

2,886 

1280 

4 589 

2 601 

0.5505 

0.02203 

2.003 X lO’ 4 

9.218 x 10-« 

1,670 

1,089 

0.00210 

0.02786 

0 

429.6 

638.6 

3,458 

1262 

4617 

2 672 

0,5390 

0.02270 

1.896 x 10- 4 

9.405 x 10-« 

1.624 

1.107 

0.00216 

0.02676 

5 

516 

631.7 

4.116 

1244 

4 645 

2 749 

0.5274 

0.02341 

1.794 x 10- 4 

9.593 x lO’ 6 

1,580 

1.126 

0.00223 

0.02566 

10 

615.3 

624.6 

4,870 

1226 

4 676 

2 831 

0.5158 

0,02415 

1.697 x ÌO’ 4 

9.784 x ÌO’ 6 

1.539 

1.147 

0.00230 

0.02457 

15 

728.8 

617.5 

5.729 

1206 

4 709 

2 920 

0.5042 

0.02492 

1.606 x 10- 4 

9.978 x lO’ 6 

1,500 

1.169 

0.00237 

0.02348 

20 

857.8 

610.2 

6,705 

1 186 

4 745 

3 016 

0.4927 

0.02573 

1.519 x 10- 4 

1.017 x ÌO' 6 

L463 

1.193 

0.00245 

0.02240 

25 

1003 

602.8 

7.809 

1 166 

4 784 

3 120 

0.4811 

0,02658 

1.438 X 10- 4 

1.037 X 10- 5 

1,430 

1.218 

0.00254 

0.02132 

30 

1 167 

595.2 

9,055 

1 144 

4 828 

3 232 

0.4695 

0.02748 

1.361 X 10- 4 

1.057 X ÌO' 5 

1.399 

1.244 

0.00264 

0,02024 

35 

1351 

537.4 

10.46 

1 122 

4 877 

3 354 

0,4579 

0,02843 

1.288 x 10 4 

1.078 X 10- 5 

1.372 

1.272 

0.00275 

0,01917 

40 

1 555 

579,4 

12.03 

1099 

4 932 

3 486 

0.4464 

0,02943 

1.219 X 10" 4 

1.099 x 10' 5 

1.347 

1.303 

0,00287 

0,01810 

45 

1 782 

571.3 

13,8 

1075 

4 993 

3 631 

0.4348 

0.03049 

1.155 X 10- 4 

1.121 X lO’ 5 

1.327 

1335 

0.00301 

0.01704 

50 

2 033 

562.9 

15,78 

1051 

5063 

3 790 

0.4232 

0.03162 

1.094 X 10' 4 

1.143 X 10- 5 

1.310 

1371 

0.00316 

0.01598 

55 

2310 

554.2 

18,00 

1025 

5 143 

3 967 

0.4116 

0.03283 

1.037 X 10"» 

1.166 X 10- 5 

1.297 

1.409 

0.00334 

0,01493 

60 

2 614 

545,2 

20,48 

997.4 

5 234 

4 163 

0.4001 

0.03412 

9.846 X 10' 5 

1.189 X 10- 5 

1.288 

1.452 

0.00354 

0,01389 

65 

2 948 

536,0 

23.26 

96S.9 

5 340 

4 384 

0,3885 

0,03550 

9.347 X 10' 5 

1.213 X ÌO’ 5 

1.285 

1.499 

0.00377 

0,01285 

70 

3312 

526.3 

26,39 

939.0 

5 463 

4 634 

0,3769 

0.03700 

8.879 X 10‘ 5 

1.238 X 10- 5 

1.287 

1.551 

0,00404 

0,01181 

75 

3 709 

516.2 

29,90 

907.5 

5 608 

4 923 

0.3653 

0,03862 

8.440 X 10- 5 

1.264 x ÌO’ 5 

1,296 

1.612 

0,00436 

0.01079 

80 

4 141 

505,7 

33,87 

874.1 

5 780 

5 260 

0,3538 

0.04038 

8.030 X 10 5 

1.292 x 10- 5 

1.312 

1.683 

0,00474 

0,00977 

85 

4 609 

494.5 

38.36 

838.6 

5 988 

5 659 

0,3422 

0,04232 

7.645 x 10- 5 

1.322 x 10 5 

1.338 

1.768 

0.00521 

0.00876 

90 

5 116 

482,8 

43.48 

800.6 

6 242 

6 142 

0,3306 

0.04447 

7.284 x ÌO’ 6 

1.354 x 10- 5 

1.375 

1,871 

0.00579 

0.00776 

95 

5 665 

470.2 

49.35 

759.8 

6 561 

6 740 

0,3190 

0,04687 

6.946 X 10- 5 

1.389 x 10- 5 

1.429 

1.999 

0.00652 

0.00677 

100 

6 257 

456.6 

56.15 

715.5 

6 972 

7 503 

0.3075 

0.04958 

6.628 X 10- 6 

1.429 x 10-* 

1.503 

2,163 

0.00749 

0.00579 


Note I: La viscosídad cinemática v y la difusivìdad térmica & se pueden calcular a partírde sus definidones, v = pjp y a = kipc p - viPu Las propiedades 
cuya lista se da aquí (excepto la densidad del vapor) se pueden usar a cualesquiera presiones con error despreciable, excepto a temperaturas cercanas al 
valordel punto crítico. 

Nota 2 ; La unidad ki/kg. X para calores específicos es equivalente a kJ/kg. K, y ia unidad W/m . X para conductìvìdad térmica es equivalente a W/m K 

Fuente: Datos generados basándose en el software EES desarrollado por S. A. Klein y F. L Alvarado. Fuentes originales: Tìllner-Roth. Harms-Watzenberg y Baehr, 
M Eine neue Fundamentalgleichung fùr Ammoníak íf . DKV-Tagungsberícht 20;167-181, 1993; Lítey y Desai, M Therrnophysical Propertlesof Refrigerants", ASHRAE, 
1993, ISBN 1 1883413409. 
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APÉMDICE 


TABLA A -1 2 


Propiedades del propano saturado 


Presi6n 
de satu- 


Densidad, 


Entalpía 

de 


Calor 

específico, 


Conductividad 

térmica ( 


Víscosìdad dinámjca. 


Número 


Coeficienfe 
de expansión 
volumétríca, Tenstón 


Temp., 

1 °C 

racián, 

P t kPa 

p f kg/m 3 

zación, 
hfg, ki/kg 

c p , J/kg ■ K 

K W/m * K 

p t kg/m * s 

de Prandtf, Pr 

0, 1/K, 

Liquido 

superficraf 

N/m 

Líquido 

Vapor 

Lfquido Vapor 

Lfquido 

Vapor 

Líquido 

Vapor 

Líquido Vapor 

-120 

0,4053 664.7 

0.01408 

498.3 

2003 

1 115 

0.1802 

0.00589 

6.136 x 10 * 

4.372 X 10“ 6 

6,820 

0.827 

0.00153 

0.02630 

-110 

1.157 

654.5 

0.03776 

489.3 

2 021 

1 148 

0,1738 

0.00645 

5.054 X ÌO'* 

4.625 X 10- 6 

5.878 

0.822 

0.00157 

0.02486 

-100 

2,881 

644.2 

0.08872 

480.4 

2 044 

1 183 

0.1672 

0.00705 

4.252 X 10-* 

4.881 X 10- 6 

5,196 

0,819 

0.00161 

0.02344 

-90 

6.406 

633.8 

0.1870 

471,5 

2 070 

1221 

0.1606 

0,00769 

3.635 X 10-* 

5.143 X 10' 6 

4.686 

0.817 

0,00166 

0,02202 

-80 

12,97 

623.2 

0.3602 

462.4 

2100 

1 263 

0.1539 

0.00836 

3.149 x 10-* 

5.409 x 10- 6 

4.297 

0.817 

0,00171 

0,02062 

-70 

24.26 

612.5 

0,6439 

453.1 

2 134 

1308 

0.1472 

0.00908 

2.755 X 10'* 

5.680 x 10-* 

3.994 

0,818 

0.00177 

0.01923 

-60 

42.46 

601.5 

1,081 

443,5 

2 173 

1358 

0.1407 

0.00985 

2.430 X 10-* 

5.956 X 10“® 

3,755 

0.821 

0,00184 

0.01785 

-50 

70.24 

590,3 

1.724 

433.6 

2 217 

1412 

0.1343 

0.01067 

2.158 x 10-* 

6.239 X ÌO' 6 

3,563 

0.825 

0.00192 

0.01649 

-40 

110.7 

578.8 

2.629 

423.1 

2 258 

1 471 

0.1281 

0,01155 

1.926 X 10-* 

6.529 X 10' 6 

3.395 

0.831 

0,00201 

0.01515 

-30 

167.3 

567,0 

3,864 

412,1 

2310 

1 535 

0.1221 

0,01250 

1.726 X 10-* 

6.827 x ÌO' 6 

3,266 

0,839 

0,00213 

0.01382 

“20 

243.8 

554,7 

5,503 

400.3 

2 368 

1605 

0,1163 

0,01351 

1.551 X 10-* 

7.136 X lO'* 

3.158 

0.846 

0.00226 

0.01251 

-10 

344,4 

542.0 

7,635 

387.8 

2 433 

1682 

0.1107 

0.01459 

1.397 X 10-* 

7.457 x 10-« 

3.069 

0.860 

0.00242 

0.01122 

0 

473.3 

528.7 

10.36 

374.2 

2 507 

1 768 

0.1054 

0.01576 

1.259 x 10-* 

7.794 x 10-* 

2.996 

0.875 

0.00262 

0.00996 

5 

549,8 

521.8 

11,99 

367.0 

2 547 

1814 

01028 

0.01637 

1.195 x 10-* 

7.970 x 10-« 

2,964 

0.883 

0.00273 

0.00934 

10 

635.1 

514,7 

13.81 

359.5 

2 590 

1864 

0.1002 

0.01701 

1.135 x 10-* 

8.151 x 10-* 

2.935 

0.893 

0.00286 

0,00872 

15 

729,8 

507,5 

15.85 

351,7 

2 637 

1917 

0.0977 

0.01767 

1.077 X 10-* 

8.339 X 10“ 6 

2.909 

0.905 

0,00301 

0,00811 

20 

834,4 

500.0 

18.13 

343.4 

2 688 

1974 

0.0952 

0.01836 

1.022 X 10-* 

8.534 X 10" 6 

2.886 

0.918 

0.00318 

0.00751 

25 

949.7 

492.2 

20.68 

334,8 

2 742 

2 036 

0.0928 

0,01908 

9.702 X 10- 5 

8.738 x 10'* 

2.866 

0.933 

0,00337 

0.00691 

30 

1076 

484.2 

23.53 

325.8 

2 802 

2 104 

0.0904 

0,01982 

9.197 x 10-« 

8.952 x 10-* 

2.850 

0,950 

0,00358 

0,00633 

35 

1215 

475.8 

26.72 

316,2 

2 869 

2 179 

0.0881 

0.02061 

8.710 X ÌO’ 5 

9.178 x ÌO’ 6 

2,837 

0,971 

0.00384 

0.00575 

40 

1366 

467,1 

30,29 

306.1 

2 943 

2 264 

0.0857 

0,02142 

8.240 x 10- 5 

9.417 X ÌO' 6 

2.828 

0,995 

0.00413 

0.00518 

45 

1 530 

458.0 

34.29 

295,3 

3 026 

2 361 

0.0834 

0.02228 

7.785 x 10‘ 5 

9.674 X ÌO' 6 

2,824 

1,025 

0.00448 

0.00463 

50 

1708 

448.5 

38.79 

283.9 

3 122 

2 473 

0.0811 

0.02319 

7.343 x 10- 5 

9.950 x 10' 6 

2,826 

1,061 

0.00491 

0,00408 

60 

2 110 

427.5 

49.66 

258.4 

3283 

2 769 

0,0765 

0,02517 

6.487 x 10- 5 

1.058 X ÌO'* 

2.784 

1,164 

0.00609 

0.00303 

70 

2 580 

403,2 

64,02 

228.0 

3 595 

3 241 

0,0717 

002746 

5.649 x 10-® 

1.138 X 10' 5 

2.834 

1.343 

0.00811 

0.00204 

80 

3 127 

373,0 

84,28 

189.7 

4 501 

4 173 

0.0663 

0.03029 

4.790 X 10" 5 

1.249 X 10' 5 

3.251 

1.722 

0.01248 

0.00114 

90 

3 769 

329.1 

118,6 

133.2 

6 977 

7 239 

0.0595 

0.03441 

3.807 x 10- 5 

1.448 X lO' 5 

4.465 

3.047 

0.02847 

0,00037 


Nota 1: La viscosidad cinemática v y Ea difusividad térmica a se pueden catcular a partir de sus defmictones ( v = pip y a = kfpc p = WPr. Las propredades cuya lísta 
se da aquí (excepto la densidad dei vapor) se pueden usar a cualesquiera presiones con error despreciabEe, excepto a temperaturas cercanas al valor del punto 
crftico. 

Nota 2: La unidad ki/kg ■ ''C para calores específicos es equivalente a kJ/kg - K, y la unidad W/m ■ °C para conductividad térmica es equivalente a W/m ■ K. 

Ftiente: Datos generados basándoseen el software EES desarroflado porS, A, Kleín y F r L, Alvarado, Fuentes originales: Reiner Tillner-Roth, ‘ Fundamental Equations 
of State'L Shaker, Vejiag, Aarchan, 1998; 6. A. Younglovey J. F. Ely P "Thermophysical Properties of Fluids II Methane, Ethane, Propane, Isohutane and Normal 
Butane\ 1 Phys. Chem . Ref. Data t Vol. 16 r No. 4 r 1987; G, R, Somayajulu, 4 ‘A Generalized Equation for Surface Tension from the Triple Point to the Critical Poinr, 
internatiortat Journat of Thermophysics, Vol. 9, No. 4, 1988, 


http://gratislibrospdf.com/ 












358 

APÉND1CE 1 


TABLA A-13 


Propiedades de líquidos 


Coeficiente 

Conducti- de expan- 



Densi- 

Calor espe- 

vidad 

Difusividad 

Visccsidad 

Visccsidad 

Número 

sión volu- 

Temp., 

dad h 

cífico, C pl 

térmica, 

térmica, 

dinámica, 

cinemática, 

de Prandtl, 

métrìca, 

r, u c 

n, kg/m 3 

J/kg • K 

fr, W/m • K 

a, m 2 /s 

kg/m • s 

v, m 2 /s 

Pr 

1/K 

Metano (CH 4 ) 

-160 

420.2 

3 492 

0.1863 

1.270 X 10' 7 

1.133 x 10- 4 

2.699 X 10- 7 

2.126 

0.00352 

-150 

405.0 

3 580 

0.1703 

1.174 X lO' 7 

9.169 x 10- 5 

2.264 x 10 -7 

1.927 

0,00391 

-140 

388,8 

3 700 

0.1550 

1.077 X 10" 7 

7.551 x 10- 5 

1.942 x 10" 7 

1.803 

0.00444 

-130 

371.1 

3 875 

0.1402 

9.749 X 10- 8 

6.288 x ÌO- 5 

1.694 X ÌO’ 7 

1,738 

0,00520 

-120 

351.4 

4 146 

0.1258 

8.634 X ÌO- 8 

5.257 x 10- 5 

1.496 x 10" 7 

L732 

0.00637 

-110 

328.8 

4611 

0,1115 

7.356 X 10-8 

4.377 x 10- 5 

1.331 x 10 -7 

1,810 

0.00841 

-100 

301.0 

5 578 

0.0967 

5.761 x ÌO- 8 

3.577 X 10- 5 

1.188 X 10" 7 

2,063 

0,01282 

-90 

261,7 

8 902 

0.0797 

3.423 X ÌO- 8 

2.761 X 10- 5 

1.055 x 10" 7 

3,082 

0,02922 

Metanot [C 3 H 3 (0H)] 

20 

788,4 

2 515 

0.1987 

1.002 X 10" 7 

5.857 X 10- 4 

7.429 X 10' 7 

7.414 

0.00118 

30 

779.1 

2 577 

0.1980 

9.862 x lO- 8 

5.088 x 10- 4 

6.531 X 10‘ 7 

6.622 

0.00120 

40 

769.6 

2 644 

0.1972 

9.690 X ÌO- 8 

4.460 x 10- 4 

5.795 X 10 -7 

5.980 

0.00123 

50 

760.1 

2 718 

0.1965 

9.509 X 10-8 

3.942 x 10- 4 

5.185 X 10- 7 

5.453 

0.00127 

60 

750,4 

2 798 

0,1957 

9.320 X 10-8 

3.510 x 10- 4 

4.677 x 10 -7 

5.018 

0.00132 

70 

740.4 

2 885 

0.1950 

9.128 X 10-8 

3.146 x 10- 4 

4.250 X 10 -7 

4.655 

0.00137 

Isobutano (R600a) 

-100 

683.8 

1 881 

0.1383 

1.075 X 10- 7 

9.305 x 10- 4 

1.360 x 10 -6 

12,65 

0,00142 

-75 

659.3 

1 970 

0,1357 

1.044 X 10" 7 

5.624 X 10- 4 

8.531 x 10" 7 

8,167 

0,00150 

-50 

634.3 

2 069 

0.1283 

9.773 X 10*8 

3.769 X ÌO' 4 

5.942 x 10~ 7 

6.079 

0.00161 

-25 

608,2 

2 180 

0.1181 

8.906 x 10-8 

2.688 x 10- 4 

4.420 x 10 -7 

4,963 

0,00177 

0 

580.6 

2 306 

0.1068 

7.974 X ÌO- 8 

1.993 X 10- 4 

3.432 X 10 -7 

4.304 

0.00199 

25 

550,7 

2 455 

0,0956 

7.069 x 10-8 

1.510 x 10- 4 

2.743 x 10 -7 

3.880 

0,00232 

50 

517.3 

2 640 

0.0851 

6.233 x 10-8 

1.155 x 10- 4 

2.233 X 10 -7 

3.582 

0.00286 

75 

478.5 

2 896 

0.0757 

5.460 x 10-8 

8.785 x 10- 5 

1.836 x 10" 7 

3.363 

0.00385 

100 

429.6 

3 361 

0.0669 

4.634 x ÌO- 8 

6.483 x 10- 5 

1.509 x 10 -7 

3,256 

0.00628 

Glicerina 

0 

1 276 

2 262 

0.2820 

9.773 X 10-8 

10.49 

8.219 X 10 -3 

84 101 


5 

1273 

2 288 

0.2835 

9.732 x ÌO- 8 

6.730 

5.287 X 10- 3 

54 327 


10 

1 270 

2 320 

0.2846 

9.662 X ÌO- 8 

4.241 

3.339 X 10 -3 

34 561 


15 

1 267 

2 354 

0.2856 

9.576 X 10-8 

2.496 

1.970 X 10" 3 

20 570 


20 

1 264 

2 386 

0.2860 

9.484 x 10-8 

1.519 

1.201 x 10" 3 

12 671 


25 

1 261 

2 416 

0.2860 

9.388 x ÌO- 8 

0,9934 

7.878 X 10 -4 

8 392 


30 

1 258 

2 447 

0.2860 

9.291 X 10-8 

0.6582 

5.232 x 10 -4 

5 631 


35 

1 255 

2 478 

0.2860 

9.195 x 10-8 

0,4347 

3.464 X 10 -4 

3 767 


40 

1 252 

2 513 

0.2863 

9.101 x lO- 8 

0,3073 

2.455 X 10 -4 

2 697 


Aceite para motor (no usado) 

0 

899.0 

1797 

0.1469 

9.097 X 10-8 

3.814 

4.242 x 10 -3 

46 636 

0.00070 

20 

888,1 

1 881 

0.1450 

8.680 x 10-8 

0,8374 

9.429 x 10 -4 

10 863 

0,00070 

40 

876.0 

1 964 

0.1444 

8.391 X 10-8 

0.2177 

2.485 X 10 -4 

2 962 

0.00070 

60 

863.9 

2 048 

0.1404 

7.934 x 10-8 

0,07399 

8.565 X 10" 5 

1080 

0.00070 

80 

852.0 

2 132 

0.1380 

7.599 x 10-8 

0.03232 

3.794 X 10" 5 

499,3 

0.00070 

100 

840.0 

2 220 

0.1367 

7.330 X 10"8 

0.01718 

2.046 X 10 -5 

279.1 

0,00070 

120 

828.9 

2 308 

0,1347 

7.042 X ÌO- 8 

0,01029 

1.241 X 10" 5 

176,3 

0,00070 

140 

816.8 

2 395 

0.1330 

6.798 X ÌO- 8 

0.006558 

8.029 X 10 -6 

118,1 

0.00070 

150 

810.3 

2 441 

0.1327 

6.708 x 10-8 

0.005344 

6.595 X 10 -6 

98.31 

0.00070 


Fuente: Datos generados basándose en el software EES desarrollado por S. A. Klein y F. L. Alvarado. Orrginalmente basados en varias fuentes. 
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APÉNDtCE 1 


1 TABLA 

A-1 4 







i 

Propìedades de metales líquidos 

Temp^ 
7i D C 

Densidad, 
/j, kg/m 3 

Calor espe- 
cífico, c pt 
J/kg - K 

Conducti- 
vidad 
térmìca, 
k, W/m ■ K 

Dífusivídad 
térmìca, 
a, m 2 /s 

Viscosidad 
dinámíca, 
fi , kg/m ■ s 

Viscosidad 
cinemática, 
v, m 2 /s 

Número 
de Prandtl, 
Pr 

Coefíciente 
de expam 
sìón vofu- 
métrica, (3, 

1/K 

Mercurio (Hg) punto de fustón: - 39°C 

0 

13 595 

140.4 

8.18200 

4.287 x 10- 6 

1.687 x 10 -3 

1.241 X 10 -7 

0*0289 

1.810 x 10 -4 

25 

13 534 

139.4 

8.51533 

4.514 x 10- 6 

1.534 x 10 -3 

1.133 x 10 -7 

0,0251 

1.810 x 10 -4 

50 

13 473 

138.6 

8.83632 

4.734 X 10- 6 

1.423 x 10 -3 

1.056 x 10 -7 

0.0223 

1.810 x 10 -4 

75 

13412 

137.8 

9.15632 

4.956 x 10“ 6 

1.316 X 10' 3 

9.819 x 10 -s 

0.0198 

1.810 x 10 -4 

100 

13 351 

137.1 

9.46706 

5.170 x 10- 6 

1.245 x 10" 3 

9.326 x 10- 8 

0.0180 

1.810 x 10 -4 

150 

13 231 

136*1 

10*07780 

5.595 X 10 -6 

1.126 x 10" 3 

8.514 x 10 -8 

0.0152 

1.810 x 10 -4 

200 

13 112 

135*5 

10.65465 

5.996 X 10" 6 

1.043 x 10 -3 

7.959 x 10 -8 

0.0133 

1.815 x 10 -4 

250 

12 993 

135*3 

11.18150 

6.363 X 10" 6 

9.820 x 10 -4 

7.558 X 10 -e 

0.0119 

1.829 x 10 -4 

300 

12 873 

135.3 

11.68150 

6.705 X 10" 6 

9.336 X 10 -4 

7.252 X 10 -8 

0,0108 

1.854 X 10 4 

Bismuto (Bi) punto de fusiórt: 271“C 

350 

9 969 

146.0 

16.28 

1.118 X 10' s 

1.540 X 10" 3 

1.545 x 10 -7 

0.01381 


400 

9 908 

148*2 

16*10 

1.096 X 10" 5 

1.422 X 10 -3 

1.436 X 10" 7 

0.01310 


500 

9 785 

152*8 

15*74 

1.052 X 10"® 

1.188 X 10 -3 

1.215 X 10 -7 

0,01154 


600 

9 663 

157*3 

15*60 

1.026 X 10" 5 

1.013 X 10 -3 

1.048 X 10 -7 

0.01022 


700 

9 540 

161*8 

15*60 

1.010 x 10" 5 

8.736 x 10 -4 

9.157 X 10 -8 

0*00906 


Piomo (Pb) punto de fusión: 327X 

400 

10 506 

158 

15.97 

9.623 x 10" 6 

2.277 X 10 -3 

2.167 X 10 -7 

0.02252 


450 

10 449 

156 

15.74 

9.649 X 10" 6 

2.065 x 10 -3 

1.976 X 10 -7 

0.02048 


500 

10 390 

155 

15.54 

9.651 x 10 -6 

1.884 X 10 -3 

1.814 x 10 -7 

0.01879 


550 

10 329 

155 

15.39 

9.610 x 10“ 6 

1.758 x 10 -3 

1.702 X 10 -7 

0.01771 


600 

10 267 

155 

15.23 

9.568 x 10“ 6 

1.632 x 10 -3 

1.589 x 10 -7 

0.01661 


650 

10 206 

155 

15.07 

9.526 x 10“ 6 

1.505 X 10 -3 

1.475 x 10 -7 

0.01549 


700 

10 145 

155 

14.91 

9.483 x 10“ 6 

1.379 X ÌO- 3 

1.360 x ÌO -7 

0.01434 


Sodio (Na) punto de fusión: 98°C 

100 

927.3 

1 378 

85.84 

6.718 x ÌO -5 

6.892 x 10 -4 

7.432 x 10 -7 

0.01106 


200 

902.5 

1 349 

80.84 

6.639 x 10“ 5 

5.385 x 10 -4 

5.967 x 10 -7 

0.008987 


300 

877.8 

1320 

75.84 

6.544 x lO' 5 

3.878 x 10 -4 

4.418 x 10“ 7 

0.006751 


400 

853.0 

1296 

71.20 

6.437 X 10" 5 

2.720 X 10 -4 

3.188 x 10" 7 

0.004953 


500 

828.5 

1284 

67.41 

6.335 x 10- 5 

2.411 x 10" 4 

2.909 x 10" 7 

0.004593 


600 

804.0 

1 272 

63.63 

6.220 x ÌO -5 

2.101 x 10 -4 

2.614 x 10 -7 

0.004202 


Potasio (K) punto de fusión: 64°C 

200 

795.2 

790.8 

43.99 

6.995 X 10- 5 

3.350 x 10 4 

4.213 x 10- 7 

0.006023 


300 

771.6 

772.8 

42.01 

7.045 X 10 5 

2.667 X 10‘ 4 

3.456 x 10 ' 7 

0.004906 


400 

748.0 

754.8 

40.03 

7.090 X 10' 5 

1.984 x 10 4 

2.652 X 10 -7 

0.00374 


500 

723.9 

750.0 

37.81 

6.964 X 10" 5 

1.668 X 10' 4 

2.304 X 10' 7 

0.003309 


600 

699.6 

750.0 

35.50 

6.765 X 10“ 5 

1.487 X 10" 4 

2.126 X 10 -7 

0.003143 


Sodio-potasio (%22Na-%78K) punto de fusión ; - 11°C 

100 

847.3 

944.4 

25,64 

3.205 x 10“ 5 

5.707 x 10 -4 

6.736 X ÌO' 7 

0.02102 


200 

823.2 

922,5 

26.27 

3.459 x 10" 5 

4.587 X 10- 4 

5.572 x 10 -7 

0.01611 


300 

799.1 

900*6 

26.89 

3.736 x 10~ 5 

3.467 x 10 -4 

4.339 X 10 -7 

0.01161 


400 

775.0 

879.0 

27.50 

4.037 x 10~ 5 

2.357 X 10" 4 

3.041 X 10 -7 

0.00753 


500 

751.5 

880.1 

27.89 

4.217 X 10 -5 

2.108 X 10 -4 

2.805 X 10 -7 

0.00665 


600 

728.0 

881.2 

28,28 

4.408 X 10 -5 

1.859 X 10 -4 

2.553 X 10 -7 

0*00579 



Fuente: Datos generados basándose en eì software EES desarraltado por S. A. Kiein y F. L. Alvarado. Origjnatmente basados en varías fuentes. 
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APÉNDICE 


TABLA A-15 


Propìedades del aire a ía presión de 1 atm 


Temp., 

T, °C 

Densidad, 
p t kg/rn 3 

Calor 

específico, 
c pt J/kg ■ K 

Conductivídad 
térmica, 
k, W/m ■ K 

Difusividad 
térmica, 
a, m 2 /s 2 

Vìscosidad 
dìnámica, 
kg/m * s 

Viscosidad 
cínemáticap 
i/, m 2 /s 

Número 
de Prandtl 
Pr 

-150 

2.866 

983 

0.01171 

4.158 x ÌCT 6 

8.636 x 10 -6 

3.013 X 10 6 

0.7246 

-100 

2,038 

966 

0.01582 

8.036 x 10 -6 

1.189 X 10 -6 

5.837 X 10 -6 

0.7263 

-50 

1.582 

999 

0.01979 

1.252 x 10- 5 

1.474 X 10 -5 

9.319 X 10 -6 

0.7440 

-40 

1,514 

1 002 

0.02057 

1.356 x 10- 5 

1.527 X 10 -5 

1.008 X 10 -5 

0.7436 

-30 

1.451 

1 004 

0.02134 

1.465 x 10' 5 

1.579 x 10 -5 

1.087 X 10 -5 

0.7425 

-20 

1.394 

1 005 

0.02211 

1.578 x 10* 5 

1.630 x 10 -5 

1.169 X 10 -5 

0.7408 

-10 

1.341 

1 006 

0.02288 

1.696 x 10- 5 

1.680 x 10 -5 

1.252 x 10 -5 

0.7387 

0 

1.292 

1 006 

0.02364 

1.818 x 10 5 

1.729 x 10 -5 

1.338 X 10 -5 

0,7362 

5 

1.269 

1 006 

0,02401 

1.880 X 10- 5 

1.754 x 10 -5 

1.382 x 10 -5 

0,7350 

10 

1.246 

1 006 

0,02439 

1.944 X 10- 5 

1.778 x 10* 5 

1.426 x 10 -5 

0,7336 

15 

1.225 

1 007 

0,02476 

2.009 X 10- 5 

1.802 X 10' 5 

1.470 X 10 -5 

0,7323 

20 

1.204 

1 007 

0.02514 

2.074 X 10- 5 

1.825 x 10 -5 

1.516 x 10 -5 

0.7309 

25 

1.184 

1 007 

0.02551 

2.141 X 10- 5 

1.849 X 10 -5 

1.562 x 10 -5 

0.7296 

30 

1,164 

1 007 

0.02588 

2.208 X 10- 5 

1.872 X 10 -5 

1.608 X 10 -5 

0.7282 

35 

1,145 

1 007 

0.02625 

2.277 X 10-® 

1.895 X 10 -5 

1.655 x 10 5 

0.7268 

40 

1.127 

1007 

0.02662 

2.346 X 10- 5 

1.918 X 10 -5 

1.702 X 10 -5 

0.7255 

45 

1.109 

1007 

0,02699 

2.416 X 10- 5 

1.941 X 10 -s 

1.750 X 10 -5 

0.7241 

50 

1.092 

1007 

0.02735 

2.487 x 10- 5 

1.963 X 10 -5 

1.798 X 10 -5 

0.7228 

60 

1.059 

1007 

0.02808 

2.632 x 10- 5 

2.008 x 10 -5 

1.896 X 10 -5 

0.7202 

70 

1.028 

1 007 

0.02881 

2.780 X 10- 5 

2.052 X 10 -5 

1.995 X 10 -5 

0.7177 

80 

0.9994 

1 008 

0.02953 

2.931 x 10- 5 

2.096 x 10 -5 

2.097 x 10 -5 

0,7154 

90 

0.9718 

1 008 

0.03024 

3.086 x 10" 5 

2.139 x 10 -5 

2.201 x 10 -5 

0,7132 

100 

0.9458 

1 009 

0.03095 

3.243 x 10“ 5 

2.181 x 10 -5 

2.306 x 10 -5 

0,7111 

120 

0.8977 

1 011 

0.03235 

3.565 x 10’ 5 

2.264 x 10’ 5 

2.522 x 10 -5 

0,7073 

140 

0.8542 

1 013 

0.03374 

3.898 x 10 -5 

2.345 x 10 -s 

2.745 x 10 -5 

0,7041 

160 

0.8148 

1 016 

0.03511 

4.241 X ÌO -5 

2.420 X 10 -5 

2.975 x 10 -5 

0,7014 

180 

0.7788 

1 019 

0.03646 

4.593 X 10 -5 

2.504 X 10 -5 

3.212 x 10 -5 

0.6992 

200 

0.7459 

1 023 

0,03779 

4.954 X 10 -s 

2.577 X 10 -5 

3.455 X 10" 5 

0.6974 

250 

0.6746 

1 033 

0,04104 

5.890 X 10 -5 

2.760 X 10 -5 

4.091 x 10 -5 

0.6946 

300 

0,6158 

1 044 

0,04418 

6.871 X 10 -5 

2.934 X 10 -5 

4.765 X 10 -5 

0.6935 

350 

0.5664 

1 056 

0.04721 

7.892 X 10 -5 

3.101 X 10 -5 

5.475 X 10 -5 

0.6937 

400 

0,5243 

1 069 

0.05015 

8.951 X 10 -5 

3.261 X 10 -5 

6.219 X 10 -5 

0.6948 

450 

0.4880 

1 081 

0.05298 

1.004 X 10 -4 

3.415 X 10 -5 

6.997 X 10 -5 

0.6965 

500 

0.4565 

1093 

0.05572 

1.117 x 10 -4 

3.563 x 10 -5 

7.806 X 10 -5 

0,6986 

600 

0.4042 

1 115 

0.06093 

1.352 x 10" 4 

3.846 x 10 -5 

9.515 X 10 -5 

0,7037 

700 

0,3627 

1 135 

0.06581 

1.598 x 10 -4 

4.111 x 10 -5 

1.133 x 10 -4 

0.7092 

800 

0.3289 

1 153 

0.07037 

1.855 x 10 -4 

4.362 x 10 -5 

1.326 x 10 -4 

0.7149 

900 

0.3008 

1 169 

0.07465 

2.122 x 10 -4 

4.600 X 10 -5 

1.529 x 10 -4 

0,7206 

1000 

0.2772 

1 184 

0.07868 

2.398 x 10 -4 

4.826 X 10 -5 

1.741 x 10 -4 

0,7260 

1 500 

0.1990 

1 234 

0.09599 

3.908 x 10 -4 

5.817 x 10 -5 

2.922 x 10 -4 

0.7478 

2 000 

0,1553 

1 264 

0.11113 

5.664 x 10 -4 

6.630 x 10" 5 

4.270 x 10 -4 

0.7539 


Nota: Para ios gases ideales, !as propiedades c pr k, p, y Pr son independientes de la presíón. Las propiedades p, v y a a una presión P íen atm) diferente de 
1 atm se determinan al multíplicar los valores de p r a la temperatura dada, por Py al òividir v y a entre P, 

Fuente; Datos generados basándose en el software EES desarrollado porS. A, Klein y F. L. Alvarado, Fuentes originales: Keenan, Chao, Keyes, Gas Tables, 
Wiley, 198, y Thermophysical Properties of Matter, VoL 3: Thermal Conductivity, Y. S. Touloukian, P. E. Uley, S C. Saxena, Vol. 11: Viscosity, Y, S. 
Touloukian, S. C. Saxena y P. Hestermans, IFI/Plenun, NY, ISBN 0-306067020-8. 
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APÉNDICE 1 


1 TABLA 

A-16 







Proptedades de gases a la presión de 1 atm 



Calor 

Conductividad 

Difusìvidad 

Viscosidad 

Viscosidad 

Número 

Temp., 

Densídad, 

específtco, 

térmica. 

térmica, 

dinámica T 

cinemática, 

de Prandtl, 

T % T 

/j, kg/m 3 

Cp, J/kg • K 

k t W/m ■ K 

a, m 2 /s 2 

/jl, kg/m ■ s 

v, m 2 /s 

Pr 

Bìóxido de carbono, C0 2 

-50 

2.4035 

746 

0.01051 

5.860 X 10" 6 

1.129 x 10- 5 

4.699 x 10 -6 

0,8019 

0 

1.9635 

811 

0.01456 

9.141 X 10- 6 

1.375 X 10- s 

7.003 X 10 -6 

0.7661 

50 

1.6597 

866.6 

0.01858 

1.291 x 10- 5 

1.612 x 10- 5 

9.714 x 10 -6 

0.7520 

100 

1.4373 

914.8 

0.02257 

1.716 x 10- 5 

1.841 x 10- 5 

1.281 x 10 -5 

0,7464 

150 

1.2675 

957.4 

0.02652 

2.186 x 10- 5 

2.063 x 10' 5 

1.627 x ÌO -5 

0,7445 

200 

1.1336 

995.2 

0.03044 

2.698 x 10- 5 

2.276 x 10- 5 

2.008 x 10* 5 

0.7442 

300 

0.9358 

1 060 

0.03814 

3.847 X 10- 5 

2.682 x 10 ' 5 

2.866 x 10 -5 

0.7450 

400 

0.7968 

1 112 

0.04565 

5.151 X 10- 5 

3.061 x 10" 5 

3.842 X 10’ 5 

0.7458 

500 

0.6937 

1 156 

0.05293 

6.600 x 10- 5 

3.416 x ÌO' 5 

4.924 X 10-s 

0.7460 

1 000 

0.4213 

1 292 

0.08491 

1.560 x 10 4 

4.898 x 10- 5 

1.162 X 10 -4 

0.7455 

1 500 

0.3025 

1356 

0.10688 

2.606 x 10' 4 

6.106 X 10' 5 

2.019 x 10" 4 

0,7745 

2 000 

0.2359 

1387 

0.11522 

3.521 x ÌO' 4 

7.322 x ÌO'S 

3.103 x 10 -4 

0,8815 

Monóxido de carbono, C0 

-50 

1,5297 

1 081 

0.01901 

1.149 x 10- 5 

1.378 x 10-s 

9.012 x 10 -6 

0.7840 

0 

1.2497 

1048 

0.02278 

1.739 x 10' 5 

1.629 X 10' 5 

1.303 x 10-s 

0.7499 

50 

1.0563 

1039 

0,02641 

2.407 X ÌO’ 5 

1.863 X 10- 5 

1.764 x 10-s 

0.7328 

100 

0.9148 

1 041 

0.02992 

3.142 x 10- 5 

2.080 X 10 ‘ 5 

2.274 x 10-s 

0.7239 

150 

0.8067 

1 049 

0,03330 

3.936 x 10" 5 

2.283 X 10- 5 

2.830 X 10 -5 

0.7191 

200 

0.7214 

1060 

0.03656 

4.782 X 10- 5 

2.472 X 10- 5 

3.426 X 10 -5 

0.7164 

300 

0.5956 

1 085 

0.04277 

6.619 X 10” 5 

2.812 X lO" 5 

4.722 x 10" 5 

0.7134 

400 

0.5071 

1 111 

0,04860 

8.628 X 10-® 

3.111 X 10- 5 

6.136 X 10 -5 

0.7111 

500 

0.4415 

1 135 

0,05412 

1.079 X 10- 4 

3.379 X 10- 5 

7.653 x 10-s 

0.7087 

1 000 

0.2681 

1 226 

0.07894 

2.401 x 10- 4 

4.557 x 10“ 5 

1.700 x 10 -4 

0.7080 

1 500 

0.1925 

1 279 

0.10458 

4.246 x 10- 4 

6.321 X 10' 5 

3.284 x 10 -4 

0.7733 

2 000 

0.1502 

1309 

0.13833 

7.034 x 10“ 4 

9.826 x 10-s 

6.543 x 10 -4 

0.9302 

Metano, CH A 

-50 

0.8761 

2 243 

0,02367 

1.204 x 10- 5 

8.564 X ÌO -6 

9.774 x 10 -6 

0,8116 

0 

0.7158 

2217 

0.03042 

1.917 X 10- 5 

1.028 X 10-s 

1.436 X 10 -5 

0.7494 

50 

0.6050 

2 302 

0.03766 

2.704 x 10- 5 

1.191 X 10-s 

1.969 x 10' 5 

0.7282 

100 

0.5240 

2 443 

0.04534 

3.543 x 10- 5 

1.345 x lO- 5 

2.567 x 10 -5 

0.7247 

150 

0.4620 

2 611 

0.05344 

4.431 X 10- 5 

1.491 x 10-s 

3.227 X 10-s 

0,7284 

200 

0.4132 

2 791 

0.06194 

5.370 X 10- 5 

1.630 x 10-s 

3.944 x 10-s 

0.7344 

300 

0.3411 

3 158 

0.07996 

7.422 X ÌO- 5 

1.886 x 10" 5 

5.529 x 10 -5 

0,7450 

400 

0.2904 

3 510 

0.09918 

9.727 x ÌO' 5 

2.119 x 10- 5 

7.297 x 10 -5 

0.7501 

500 

0.2529 

3 836 

0.11933 

1.230 X ÌO' 4 

2.334 x 10-® 

9.228 X 10 -5 

0.7502 

1000 

0.1536 

5 042 

0.22562 

2.914 X 10- 4 

3.281 x ÌO" 5 

2.136 X 10 -4 

0.7331 

1 500 

0.1103 

5 701 

0.31857 

5.068 X 10- 4 

4.434 X 10-s 

4.022 X 10 -4 

0.7936 

2 000 

0.0860 

6 001 

0,36750 

7.120 X ÌO- 6 

6.360 X 10" 5 

7.395 X 10 -4 

1,0386 

Hidrógeno, H 2 

—50 

0.11010 

12 635 

0.1404 

1.009 X 10- 4 

7.293 X 10" 6 

6.624 X 10-s 

0.6562 

0 

0.08995 

13 920 

0.1652 

1.319 X 10- 4 

8.391 X 10 -6 

9.329 X 10-s 

0.7071 

50 

0.07603 

14 349 

0.1881 

1.724 X 10- 4 

9.427 x 10 -6 

1.240 x 10 -4 

0.7191 

100 

0.06584 

14 473 

0.2095 

2.199 x !0- 4 

1.041 x 10‘ 5 

1.582 x 10 -4 

0.7196 

150 

0.05806 

14 492 

0.2296 

2.729 x 10" 4 

1.136 x 10' 5 

1.957 x 10 -4 

0,7174 

200 

0.05193 

14 482 

0.2486 

3.306 X ÌO' 4 

1.228 x ÌO -5 

2.365 X 10 -4 

0.7155 

300 

0.04287 

14 481 

0.2843 

4.580 X 10- 4 

1.403 x 10-s 

3.274 X 10 -4 

0.7149 

400 

0.03650 

14 540 

0.3180 

5.992 X 10- 4 

1.570 x 10 -5 

4.302 x 10- 4 

0.7179 

500 

0.03178 

14 653 

0.3509 

7.535 X 10- 4 

1.730 x 10‘ 5 

5.443 X 10 -4 

0.7224 

1 000 

0.01930 

15 577 

0.5206 

1.732 x 10- 3 

2.455 x 10 -5 

1.272 X 10 -3 

0.7345 

1 500 

0.01386 

16 553 

0.6581 

2.869 x 10 -3 

3.099 x 10 -5 

2.237 X 10 3 

0.7795 

2 000 

0,01081 

17 400 

0.5480 

2.914 X 10- 3 

3.690 X 10-s 

3.414 X 10 -3 

1.1717 


( continúa ) 
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APÉNDICE 1 


1 tabla 

A-16 







Proptedades de gases a Ja presión de 1 atm (conclusión) 



Calor 

Conductìvídad Dìfusivìdad 

Viscosidad 

Viscosidad 

Número 

Temp. r 

Densidad, 

específico T 

térmica, 

térmica, 

dinámica, 

cinemática, 

de Prandtl* 

T, °C 

p r kg/rn^ 

c p , J/kg • K 

k , W/m - K 

m 2 /s 2 

/x, kg/m • s 

v, m 2 /s 

Pr 

Nitrógeno, N 2 

-50 

1.5299 

957.3 

0.02001 

1.366 X lCr 5 

1.390 x 10- 5 

9.091 x 10 -6 

0,6655 

0 

1.2498 

1 035 

0.02384 

1.843 X 10" 5 

1.640 x 10- 5 

1.312 X 10 -5 

0.7121 

50 

1.0564 

1 042 

0.02746 

2.494 X 10- 5 

1.874 x lO' 5 

1.774 x 10 -5 

0.7114 

100 

0,9149 

1041 

0.03090 

3.244 x 10- 5 

2.094 x 10- 5 

2.289 x 10 -5 

0.7056 

150 

0.8068 

1043 

0.03416 

4.058 X 10- 5 

2.300 x 10- 5 

2.851 x 10 -5 

0/7025 

200 

0.7215 

1050 

0.03727 

4.921 X 10" 5 

2.494 x 10' 5 

3.457 x 10 -5 

0.7025 

300 

0.5956 

1070 

0,04309 

6.758 X 10' 5 

2.849 x 10- 5 

4.783 x 10 -5 

0.7078 

400 

0.5072 

1 095 

0.04848 

8.727 X 10- 5 

3.166 x 10- s 

6.242 x 10 -5 

0.7153 

500 

0.4416 

1 120 

0.05358 

1.083 X 10- 4 

3.451 X 10- s 

7.816 x 10 -s 

0.7215 

1000 

0.2681 

1213 

0.07938 

2.440 X 10- 4 

4.594 X 10-s 

1.713 x 10 -4 

0.7022 

1500 

0.1925 

1266 

0.11793 

4.839 X 10- 4 

5.562 x 10- 5 

2.889 x 10 -4 

0,5969 

2 000 

0.1502 

1297 

0.18590 

9.543 X 10- 4 

6.426 x 10- 5 

4.278 x 10 -4 

0,4483 

Oxigeno, 0 2 

-50 

1.7475 

984,4 

0.02067 

1.201 x ÌO- 5 

1.616 x lO- 5 

9.246 x 10 -6 

0.7694 

0 

1.4277 

928.7 

0.02472 

1.865 x 10' 5 

1.916 x lO- 5 

1.342 x 10 -5 

0.7198 

50 

1.2068 

921.7 

0.02867 

2.577 x ÌO' 5 

2.194 x 10’ 5 

1.818 x 10 -5 

0,7053 

100 

1.0451 

931.8 

0.03254 

3.342 x 10- 5 

2.451 x 10- 5 

2.346 x 10 -5 

0.7019 

150 

0.9216 

947.6 

0.03637 

4.164 x 10- 5 

2.694 x 10" 5 

2.923 x 10 -5 

0.7019 

200 

0.8242 

964.7 

0.04014 

5.048 x 10- 5 

2.923 X 10- 5 

3.546 X 10 -5 

0.7025 

300 

0.6804 

997,1 

0.04751 

7.003 X 10- 5 

3.350 X 10- 5 

4.923 X 10 -s 

0.7030 

400 

0.5793 

1025 

0.05463 

9.204 x 10- 5 

3.744 X 1Q- 5 

6.463 x 10 -5 

0,7023 

500 

0.5044 

1048 

0.06148 

1.163 X 10- 4 

4.114 X 10 -5 

8.156 x 10 -5 

0,7010 

1000 

0.3063 

1 121 

0.09198 

2.678 X 10" 4 

5.732 X 10- 5 

1.871 x 10 -4 

0.6986 

1 500 

0.2199 

1 165 

0.11901 

4.643 X 10- 4 

7.133 X ÌO" 5 

3.243 x 10 -4 

0.6985 

2 000 

0,1716 

1201 

0,14705 

7.139 X 10- 4 

8.417 X 10- 5 

4.907 X 10 -4 

0.6873 

Vapor de agua t H 2 0 

-50 

0.9839 

1892 

0.01353 

7.271 x 10“ 6 

7.187 X 10" 6 

7.305 x 10 6 

1.0047 

0 

0.8038 

1874 

0.01673 

1.110 x 10- 5 

8.956 X 10- 6 

1.114 X 10 -5 

1.0033 

50 

0,6794 

1874 

0.02032 

1.596 X 10- 5 

1.078 X 10- 5 

1.587 X 10 -5 

0.9944 

100 

0.5884 

1887 

0.02429 

2.187 X 10- 5 

1.265 X 10- 5 

2.150 X 10 -5 

0.9830 

150 

0.5189 

1 908 

0,02861 

2.890 x 10- 5 

1.456 x 10- 5 

2.806 X 10 -5 

0.9712 

200 

0.4640 

1935 

0.03326 

3.705 x 10' 5 

1.650 x 10" 5 

3.556 x 10 -5 

0.9599 

300 

0.3831 

1 997 

0.04345 

5.680 x 10- 5 

2.045 x 10 -5 

5.340 x 10 -5 

0.9401 

400 

0.3262 

2 066 

0.05467 

8.114 x 10- 5 

2.446 X 10" 5 

7.498 X 10 -5 

0.9240 

500 

0.2840 

2 137 

0,06677 

1.100 x 10- 4 

2.847 X 10" 5 

1.002 x 10 -4 

0.9108 

1000 

0.1725 

2 471 

0.13623 

3.196 x 10- 4 

4.762 X 10" 5 

2.761 X 10 -4 

0.8639 

1 500 

0.1238 

2 736 

0.21301 

6.288 x 10- 4 

6.411 x 10" 5 

5.177 x 10 -4 

0.8233 

2 000 

0.0966 

2 928 

0.29183 

1.032 x 10- 3 

7.808 x 10 -5 

8.084 x 10 -4 

0.7833 


Nota: Para tos gases ideales, las propiedades Cp, k, p y Pr son ìndependìentes de ta presión. Las propíedades p, v y « a una presión P íen atm) diferente de 
1 atm se determinan al multiplicar los valores de p, a la tempemtura dada f por P y aJ divìdir v y & eníre P. 

Fuenfe; Datos generados basándose en el software EES desarroiíado por S. A. Kleìn y R L. Alvarado. Originalmente basados en varáas fuentes. 
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TABLA A-1 7 


Pfopiedades de la atmósfera a gran aititud 


Altitud, 
z, m 

Temperatura, 

r t °C 

Presión, 

P, kPa 

Gravedad, 
g, m/s 2 

Velocidad 
del sonido, 
c, m/s 

Densidad, 

P, kg/m 3 

Viscosidad, 

M kg/m • s 

Conductividad 
térmica, 
k t W/m ■ K 

0 

15.00 

101.33 

9.807 

340.3 

1.225 

1.789 x lCr 5 

0.0253 

200 

13.70 

98.95 

9.806 

339.5 

1.202 

1.783 x lCr 5 

0.0252 

400 

12.40 

96.61 

9.805 

338.8 

1,179 

1.777 x 10’ 5 

0.0252 

600 

11.10 

94.32 

9.805 

338.0 

1.156 

1.771 x 10- 5 

0.0251 

800 

9.80 

92.08 

9.804 

337.2 

1.134 

1.764 X 10- 5 

0.0250 

1 000 

8.50 

89.88 

9.804 

336.4 

1.112 

1.758 x ÌO’ 5 

0.0249 

1 200 

7.20 

87.72 

9.803 

335.7 

1.090 

1.752 X 10- 5 

0.0248 

1 400 

5.90 

85.60 

9.802 

334.9 

1.069 

1.745 X 10- 5 

0.0247 

1600 

4.60 

83.53 

9.802 

334.1 

1.048 

1.739 X 10- 5 

0.0245 

1800 

3.30 

81.49 

9.801 

333.3 

1.027 

1.732 X ÌO’ 5 

0.0244 

2 000 

2.00 

79.50 

9.800 

332.5 

1,007 

1.726 X 10- 5 

0.0243 

2 200 

0.70 

77,55 

9.800 

331.7 

0.987 

1.720 x 10 -5 

0,0242 

2 400 

-0,59 

75.63 

9.799 

331.0 

0.967 

1.713 X lO' 5 

0.0241 

2 600 

-1.89 

73.76 

9.799 

330.2 

0.947 

1.707 X 10- 5 

0.0240 

2 800 

-3.19 

71.92 

9.798 

329.4 

0.928 

1.700 X ÌO’ 5 

0.0239 

3 000 

-4.49 

70.12 

9.797 

328.6 

0.909 

1.694 X 10- 5 

0.0238 

3 200 

-5.79 

68.36 

9.797 

327.8 

0.891 

1.687 X ÌO' 5 

0.0237 

3 400 

-7.09 

66.63 

9.796 

327.0 

0.872 

1.681 X 10- 5 

0.0236 

3 600 

-8.39 

64.94 

9.796 

326,2 

0,854 

1.674 X ÌO’ 5 

0*0235 

3 800 

-9.69 

63.28 

9.795 

325.4 

0*837 

1.668 X ÌO- 5 

0*0234 

4 000 

-10.98 

61.66 

9.794 

324,6 

0.819 

1.661 x 10- 5 

0*0233 

4 200 

-12.3 

60.07 

9.794 

323,8 

0.802 

1.655 x 10- 5 

0*0232 

4 400 

-13,6 

58.52 

9.793 

323.0 

0.785 

1.648 x 10" 5 

0*0231 

4 600 

-14.9 

57.00 

9.793 

322.2 

0.769 

1.642 x 10- 5 

0*0230 

4 800 

-16.2 

55.51 

9.792 

321.4 

0,752 

1.635 x 10- s 

0.0229 

5 000 

-17.5 

54.05 

9.791 

320.5 

0,736 

1.628 X 10 _s 

0.0228 

5 200 

-18.8 

52.62 

9.791 

319.7 

0,721 

1.622 X 10- s 

0.0227 

5 400 

-20.1 

51.23 

9.790 

318.9 

0*705 

1.615 X 10- 5 

0.0226 

5 600 

-21.4 

49,86 

9.789 

318.1 

0*690 

1.608 X 10 -5 

0,0224 

5 800 

-22.7 

48.52 

9.785 

317.3 

0*675 

1.602 X 10" 5 

0,0223 

6 000 

-24.0 

47.22 

9.788 

316.5 

0.660 

1.595 X 10 -5 

0*0222 

6 200 

-25.3 

45.94 

9.788 

315*6 

0.646 

1.588 X 10 -5 

0,0221 

6 400 

-26.6 

44,69 

9.787 

314.8 

0,631 

1.582 X 10 -s 

0*0220 

6 600 

-27.9 

43.47 

9.786 

314.0 

0.617 

1.575 X 10 -5 

0.0219 

6 800 

-29.2 

42.27 

9.785 

313.1 

0,604 

1.568 x 10” B 

0.0218 

7 000 

-30.5 

41.11 

9.785 

312.3 

0.590 

1.561 x 10” 5 

0.0217 

8 000 

-36.9 

35.65 

9.782 

308.1 

0.526 

1,527 X 10~ 5 

0.0212 

9 000 

-43.4 

30.80 

9.779 

303.8 

0.467 

1.493 X 10” 5 

0.0206 

10 000 

-49.9 

26.50 

9.776 

299.5 

0.414 

1,458 X 10- 5 

0.0201 

12 000 

-56.5 

19.40 

9.770 

295.1 

0.312 

1.422 X 10” 5 

0.0195 

14 000 

-56.5 

14.17 

9.764 

295.1 

0.228 

1.422 X 10- 5 

0.0195 

16 000 

-56.5 

10.53 

9.758 

295.1 

0.166 

1.422 X 10- 5 

0,0195 

18 000 

-56.5 

7.57 

9.751 

295,1 

0.122 

1.422 X 10 -5 

0.0195 


Fuente: U, S. Standard Atmosphere Supplements, U, S, Government Printing Office, 1966. Basadas en las condiciones medias redondeadas al ano a 45° 
de latitud y varlan con el momento del ańo y los patrones meteorológicos. Las condiciones al nìvel det mar (z = 0} se toman como P — 101,325 kPa, T = 
15°C, p = 1,2250 kg/m 3 , g = 9.80665 mPs, 
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TABLA A-1 8 


EmisìvÈdades de las superficies 
a) Metales 


Material 

Temperatura, 

K 

Emisívidad, 

£ 

Material 

Temperatura, 

K 

Emisívìdad, 

£ 

Aìuminio 



Magnesio pulìdo 

300-500 

0.07-0.13 

Pulido 

300-900 

0.04-0.06 

Mercurio 

300-400 

0.09-0.12 

Lámina comercial 

400 

0.09 

Molibdeno 



Intensamente oxidadc 

400-800 

0.20-0.33 

Pulido 

300-2 000 

0.05-0.21 

Anodìzado 

300 

0.8 

Oxidado 

600-800 

0.80-0.82 

Bìsmuto briilante 

350 

0.34 

Níquel 



Latón 



Pulido 

500-1 200 

0.07-0.17 

fntensamente pulído 

500-650 

0.03-0.04 

Oxìdado 

450-1 000 

0.37-0.57 

Pulido 

350 

0.09 

Platino putido 

500-1 500 

0.06-0.18 

Placa mate 

300-600 

0.22 

Plata pulida 

300-1 000 

0.02-0.07 

Oxtdado 

450-800 

0.6 

Acero ínoxidabíe 



Cromo puiído 

300-1 400 

0,08-0,40 

Puiìdo 

300-1 000 

0.17-0.30 

Cobre 



Lìgeramente oxidado 

600-1 000 

0.30-0.40 

Intensamente pulìdo 

300 

0,02 

Intensamente oxidado 

600-1 000 

0.70-0.80 

Pulìdo 

300-500 

0.04-0.05 

Acero 



Lámina comerciaí 

300 

0,15 

Lámlna pulìda 

300-500 

0.08-0.14 

Oxìdado 

600-1 000 

0,5-0.8 

Lámína comercial 

500-1 200 

0.20-0.32 

Oxìdado en negro 

300 

0.78 

Intensamente oxidado 

300 

0.81 

Oro 



Estańo puíido 

300 

0.05 

Intensamente pulìdo 

300-1 000 

0,03-0,06 

Tungsteno 



Hoja bríllante 

300 

0.07 

Pulido 

300-2 500 

0.03-0.29 

Hierro 



Fílamento 

3500 

0.39 

intensamente pulido 

300-500 

0.05-0.07 

Zinc 



Hierro fundído 

300 

0.44 

Pulído 

300-800 

0.02-0.05 

Hierro forjado 

300-500 

0.28 

Oxidado 

300 

0.25 

Aherrumbrado 

300 

0,61 




Oxidado 

500-900 

0.64-0.78 




Plomo 






Pulido 

300-500 

0.06-0.08 




No oxìdado, áspero 

300 

0.43 




Gxidado 

300 

0.63 
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TABLA A-18 


Ermisívidades de las superficies iconclusión) 
h) No metales 


IVtaterìal 

Temperatura, 

K 

Emisividad, 

£ 

Materiat 

Temperatura, 

K 

Emìsivfdad* 

£ 

Alúnmna 

800-1 400 

0.65-0*45 

Papel blanco 

300 

0.90 

Alumi nio, òxido de 

600-1 500 

0.69-0*41 

Revoque blanco 

300 

0.93 

Asbesto 

300 

0.96 

Porcelana vidriada 

300 

0.92 

Asfalto, pavimento de 

300 

0.85-0.93 

Cuarzo f áspero f vídrío 

300 

0.93 

Ladrillo 



Caucho 



Común 

300 

0.93-0.96 

Duro 

300 

0.93 

De arcílla refractaría 

1 200 

0.75 

Suave 

300 

0.86 

Carbono, filamento de 

2 000 

0.53 

Arena 

300 

0.90 

Tela 

300 

0.75-0.90 

Silicío, carburo de 

600-1 500 

0.87-0.85 

Concreto 

300 

0.88-0.94 

Piel humana 

300 

0.95 

Vidrio 



Nieve 

273 

0.80-0.90 

De ventana 

300 

0.90-0.95 

Suelo, tierra 

300 

0.93-0.96 

Pyrex 

300-1 200 

0.82-0.62 

Hollín 

300-500 

0.95 

Pyroceram 

300-1 500 

0.85-0.57 

Teflón 

300-500 

0.85-0.92 

Hielo 

273 

0.95-0.99 

Agua profunda 

273-373 

0.95-0.96 

Magnesio, óxido de 

400-800 

0.69-0.55 

Madera 



Mampostería 

300 

0.80 

Haya 

300 

0.94 

Pinturas 



Roble 

300 

0.90 

De atuminio 

300 

0.40-0.50 




Negra, ìaca, lustrosa 

300 

0.88 




De aceite f todos 






los colores 

300 

0.92-0.96 




De base (primer) roja 

300 

0.93 




Acrííica blanca 

300 

0.90 




Esmalte blanco 

300 

0.90 
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TABLA A-1 9 


Propiedades relativas a la radiación solar de los materiales 

Absortividad Emisividad, e, Relación, Transmisividad 

Descripción/composición solar, a s a300 K a s /e solar, t s 

Aluminio 


Pulido 

Anodizado 

Con capa adicionai de cuarzo 

Hoja 

Ladrìllo rojo (Purdue) 

Concreto 

Lámìna metálica galvanízada 

Lífnpía, nueva 

Oxìdada, con acción de ia intempene 

0.09 

0.14 

0.11 

0.15 

0.63 

0.60 

0.65 

0.80 

0.03 

0.84 

0,37 

0,05 

0,93 

0.88 

0.13 

0.28 

3.0 

0.17 

0.30 

3.0 

0.68 

0.68 

5.0 

2.9 


Vidrio, espesor de 3.2 mm 

Flotado o templado 

Tipo al bajo óxido de hierro 

Mármol, ligeramente blancuzco (no reflector) 
Metal, con chapa 

Sulfuro negro 

Óxido negro de cobalto 

Óxido negro de níquel 

Cromo negro 

Myfar, espesor de 0.13 mm 

0.40 

0.92 

0.93 

0.92 

0,87 

0.88 

0.10 

0.30 

0.08 

0.09 

0.45 

9.2 

3.1 

11 

9.7 

0.79 

0,88 

0.87 

Pinturas 

Negra (Parsons) 

0.98 

0.98 

1.0 


Blanca r acrílica 

0.26 

0.90 

0.29 


Blanca T óxido de zinc 

0.16 

0.93 

0.17 


Papel blanco 

Plexiglas, espesor de 3.2 mm 

0.27 

0.83 

0.32 

0.90 

Porcelana, losetas de porcelana, blancas 

(superficìe vidriada refiectora) 

0.26 

0.85 

0.30 


Tejas para techo, rojo briHante 

Superficie seca 

0.65 

0.85 

0.76 


Superfícíe mojada 

0.88 

0.91 

0.96 


Arena seca 

Blancuzca 

0.52 

0.82 

0.63 


Roja mate 

0.73 

0.86 

0.82 


Nieve 

Partículas finas, recién caídas 

0.13 

0.82 

0.16 


Gránulos de hielo 

0.33 

0.89 

0.37 


Acero 

Acabado de espejo 

0.41 

0.05 

8.2 


Intensamente herrumbroso 

0.89 

0.92 

0.96 


Pìedra (rosa claro) 

Tedlar, espesor de 0,10 mm 

Teflón, espesor de 0.13 mm 

0,65 

0.87 

0.74 

0,92 

0,92 

Madera 

0.59 

0.90 

0.66 



Fuente; V. C. Sharma y A. Sharma, "Solar Properties of Some Building Elements", Energy 14 (1989), págs. 805-810, y otras fuentes. 
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TABIA A-1 i 


IVIasa molar, gas constante y calores específicos de ciertas sustancias 


Gas constante R* Calores específicos a 77 fl F 


Sustancia 

Masa molar, 
M, ibm/lbmol 

Btu/ 

Ibm * R 

psía - ft 3 / 
Ibm * R 

Btu/lbm ■ R 

Btu/lbm ■ R 

k = Cp/c, 

Aire 

28.97 

0.06855 

0.3704 

0.2400 

0.1715 

1.400 

Amoniaco, NH 3 

17.03 

0.1166 

0.6301 

0,4999 

0.3834 

1.304 

Argón, Ar 

39.95 

0.04970 

0.2686 

0,1243 

0.07457 

1.667 

Bromo, Br 2 

159.81 

0.01242 

0.06714 

0.0538 

0.04137 

1.300 

Isobutano, C 4 Hi 0 

58 + 12 

0.03415 

0.1846 

0.3972 

0.3631 

1.094 

/7-Butano P C 4 H 10 

58.12 

0.03415 

0.1846 

0.4046 

0.3705 

1.092 

Carbono, bióxído de, C0 2 

44.01 

0.04512 

0.2438 

0.2016 

0.1564 

1.288 

Carbono, monóxido de, CO 

28.01 

0,07089 

0.3831 

0.2482 

0.1772 

1.400 

Cloruro, Cl 2 

70.905 

0,02802 

0.1514 

0,1142 

0,08618 

1.325 

Clorodifuorometano (R-22), CHCIF 2 

86.47 

0.02297 

0.1241 

0.1552 

0.1322 

1.174 

Etano, C 2 H 6 

30.070 

0.06604 

0.3569 

0.4166 

0.3506 

1.188 

Etileno, C 2 H 4 

28.054 

0,07079 

0.3826 

0.3647 

0.2940 

1.241 

Fluoruro, F 2 

38.00 

0.05224 

0,2823 

0.1967 

0.1445 

1.362 

Helio, He 

4.003 

0.4961 

2.681 

1.2403 

0.7442 

1.667 

n-Heptano, C 7 H 16 

100.20 

0.01982 

0,1071 

0,3939 

0.3740 

1.053 

/?-Hexano T C 6 H 14 

86.18 

0,02304 

0,1245 

0,3951 

0.3721 

1.062 

Hídrógeno, H 2 

2.016 

0.9850 

5.323 

3.416 

2,431 

1.405 

Kryptón, Kr 

83.80 

0.02370 

0.1281 

0.05923 

0.03554 

1.667 

JVIetano p CH 4 

16.04 

0,1238 

0.6688 

0.5317 

0.4080 

1.303 

Neón, Ne 

20.183 

0.09838 

0.5316 

0.2460 

0.1476 

1.667 

Nitrógeno, N 2 

28.01 

0.07089 

0.3831 

0.2484 

0.1774 

1.400 

Óxido nítrìco, NO 

30.006 

0.06618 

0.3577 

0.2387 

0.1725 

1.384 

Nitrógeno, bióxído de, N0 2 

46.006 

0.04512 

0.2438 

0.1925 

0.1474 

1.306 

Oxígeno, 0 2 

32.00 

0.06205 

0.3353 

0.2193 

0.1572 

1.395 

fí-Pentano t C 5 H 12 

72.15 

0.02752 

0.1487 

0.3974 

0.3700 

1.074 

Propano, C 3 H 8 

44.097 

0.04502 

0.2433 

0.3986 

0,3535 

1.127 

Propileno, C 3 H 6 

42.08 

0.04720 

0.2550 

0.3657 

0.3184 

1.148 

Agua f H 2 0 

18,015 

0.1102 

0.5957 

0.4455 

0.3351 

1.329 

Sulfuro dtóxido de f S0 2 

64.06 

0.03100 

0.1675 

0.1488 

0.1178 

1.263 

Tetraclorometano, CCI 4 

153.82 

0.01291 

0.06976 

0.1293 

0.1164 

1.111 

Tetrafluoroetano (R-134a) f C 2 H 2 F 4 

102.03 

0.01946 

0.1052 

0.1991 

0.1796 

1.108 

Trìfluoroetano (R-143a) P C 2 H 3 F 3 

84.04 

0.02363 

0.1277 

0.2219 

0.1983 

1.119 

Xenón, Xe 

131.30 

0.01512 

0,08173 

0.03781 

0.02269 

1.667 


*EI gas constante se calculó de R = RJM, donde R v = 1.9859 Btu/lbmol * R " 10.732 psia ■ ft 3 /lbmol - R es el gas uníversal y Mes la masa molar. 

Fuente: Vatores de calores específicos se obtuvieron pnncìpalmente de rutinas de propiedad preparadas por The National ínstitute of Standards and 
Technology (NIST) r Gaithersburg, MD. 
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APÉNDICE 2 


Fropiedádes en íos puntos de ebuliición y de congelación 


Datos para ia ebutlicìón Datos para !a 

_ a 1 atm __ congeiacíón _ _ Propíedades del líquído 


Sustancia 

Punto 
norma! de 
ebullÌción p °F 

Calor 
latente de 
vaporízacíón, 
h lg , Btu/lbm 

Punto de 
congela- 
cìón, *F 

Calor 

latente de p 
fusión 
h lfì Btu/lbm 

Tempera- 
tura, °F 

Densídad, 
p lbm/ft 3 

Calor 

específico, 
c p Btu/lbm • R 

Amoniaco 

—27.9 

24.54 

-107.9 

138.6 

-27.9 

42.6 

1.06 






0 

41.3 

1.081 






40 

39.5 

1.109 






80 

37.5 

1.147 

Argón 

-302.6 

69.5 

-308.7 

12.0 

-302.6 

87.0 

0.272 

Benceno 

176.4 

169.4 

41.9 

54.2 

68 

54.9 

0.411 

Salmuera (20% de 








cloruro de sodio 








en masa) 

219.0 


0,7 

— 

68 

71.8 

0,743 

/7-Butano 

31.1 

165.6 

-217.3 

34,5 

31,1 

37,5 

0,552 

Carbono, bróxìdo de 

-109.2* 

99.6 (a 32°F) 

-69.8 

— 

32 

57.8 

0,583 

Etanol 

172.8 

360.5 

-173.6 

46.9 

77 

48.9 

0.588 

Etílico, alcohol 

173.5 

368 

-248.8 

46.4 

68 

49.3 

0.678 

Etilenglicoí 

388.6 

344.0 

12.6 

77.9 

68 

69.2 

0.678 

Glìcerína 

355.8 

419 

66.0 

86.3 

68 

78.7 

0.554 

Helìo 

-452.1 

9,80 

— 

— 

-452,1 

9,13 

5.45 

Hídrógeno 

-423.0 

191.7 

-434.5 

25.6 

-423.0 

4,41 

2,39 

Isobutano 

10.9 

157,8 

-255.5 

45.5 

10.9 

37.1 

0.545 

Queroseno 

399-559 

108 

-12.8 

— 

68 

51.2 

0.478 

Mercurro 

674.1 

126.7 

-38.0 

4.90 

77 

847 

0.033 

Metano 

-258.7 

219.6 

296.0 

25.1 

-258.7 

26.4 

0.834 






-160 

20.0 

1,074 

Metanol 

148.1 

473 

-143.9 

42.7 

77 

49.1 

0.609 

Nítrógeno 

-320.4 

85,4 

-346.0 

10.9 

-320.4 

50.5 

0.492 






-260 

38.2 

0.643 

Octano 

256.6 

131,7 

-71.5 

77.9 

68 

43.9 

0.502 

Aceite íligero) 

— 




77 

56.8 

0.430 

Oxígeno 

-297.3 

91.5 

-361,8 

5,9 

-297.3 

71,2 

0.408 

Petróleo 

— 

99-165 



68 

40,0 

0.478 

Propano 

-43.7 

184.0 

“305.8 

34.4 

-40 

36.1 

0,539 






30 

33.1 

0,597 






100 

29.4 

0,695 

Refrigerante-134a 

“15,0 

93.2 

“141.9 

— 

-40 

88.5 

0,300 






-15 

86.0 

0,306 






30 

81,1 

0.320 






90 

73,6 

0.348 

Agua 

212 

970,5 

32 

143.5 

32 

62,4 

1,01 






90 

62,1 

1.00 






150 

61.2 

1.00 






212 

59.8 

1,01 


* Temperatura de sublimación. (A presiones por debajo de la del punto triple de 75.1 psia H éì bióxido de carbono existe como sólido o gas. Asimismo, la 
temperatura en el punto de congelación del bìóxido de carbono es la temperatura en el punto triple de -69.8°F.) 
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TABLA A-31 


Propiedades de metales sólidos 


Composíciún 

Punto 

de 

fusión, 

R 

Propiedades a 540 R 

p C„(Btu/ /(Btu/ a X 10 6 

lbm/ft 3 Ibm • R) h • ft • R ft 2 /s 


Propiedades a varias temperaturas (R) 
MBtu/h ■ ft * R)/c„(Btu/lbm * R) 


180 

360 

720 

1 080 

1 440 

1 800 

Aiuminìo; 

1679 

168 

0,216 

137 

1045 

174,5 

137 

138,6 

133,4 

126 


Puro 






0.115 

0.191 

0.226 

0.246 

0.273 


Aleación 2024-T6 

1395 

173 

0.209 

102.3 

785.8 

37,6 

94.2 

107.5 

107.5 



(4.5% Cu, 1.5% Mg, 












0.6% Mn) 






0.113 

0.188 

0.22 

0.249 



Aieacíón 195 f cast (4,5% Cu) 


174.2 

0.211 

97 

734 


100.5 

106,9 




Berilio 

2 790 

115.5 

0.436 

115.6 

637.2 

572 

174 

93 

72.8 

61.3 

52.5 







0.048 

0,266 

0,523 

0.621 

0,624 

0.72 

Bismuto 

981 

610.5 

0.029 

4,6 

71 

9.5 

5.6 

4.06 










0.026 

0.028 

0,03 




Boro 

4 631 

156 

0.264 

15 + 6 

105 

109.7 

32.06 

9,7 

6,1 

5,5 

5,7 







0.03 

0.143 

0.349 

0.451 

0.515 

0.558 

Cadmio 

1069 

540 

0,055 

55.6 

521 

117.3 

57.4 

54.7 










0,047 

0,053 

0,057 




Cromo 

3 812 

447 

0.107 

54.1 

313.2 

91.9 

64.1 

52.5 

46.6 

41.2 

37.8 







0,045 

0,091 

0.115 

0,129 

0.138 

0,147 

Cobalto 

3 184 

553.2 

0.101 

57.3 

286,3 

96,5 

70.5 

49.3 

39 

33.6 

30.1 







0.056 

0.09 

0.107 

0.12 

0.131 

0.145 

Cobre: 












Puro 

2445 

559 

0.092 

231.7 

1 259.3 

278.5 

238.6 

227,07 

219 

212 

203.4 







0.06 

0.085 

0.094 

0.01 

0.103 

0.107 

Bronce comercìal 

2 32S 

550 

0.1 

30 

150.7 


24,3 

30 

34 



(90% Cu T 10% Al) 







0.187 

0.109 

0.130 



Bronce al fúsforo 

1987 

548.1 

0,084 

31,2 

183 


23.7 

37.6 

42,8 



para engranes (89% 












Cu P 11% Sn) 







— 

— 

— 



Latón para cartuchos 

2 139 

532.5 

0,09 

63.6 

364.9 

43.3 

54.9 

79,2 

86,0 



(70% Cu ( 30% Zn) 







0,09 

0,09 

0,101 



Constantán 

2 687 

557 

0.092 

13.3 

72.3 

9.8 

1,1 





(55% Cu, 45% Ni) 






0,06 

0,09 





Germanìo 

2 180 

334.6 

0.08 

34.6 

373.5 

134 

56 

25 

15.7 

11.4 

10.05 







0.045 

0.069 

0.08 

0.083 

0.085 

0.089 

Oro 

2 405 

1205 

0.03 

183,2 

1367 

189 

186,6 

179,7 

172.2 

164,09 

156 







0.026 

0.029 

0,031 

0,032 

0.033 

0.034 

Iridío 

4 896 

1 404.6 

0.031 

85 

541.4 

99.4 

88.4 

83.2 

79.7 

76.3 

72.8 







0.021 

0.029 

0,031 

0,032 

0.034 

0,036 

Hierro: 












Puro 

3 258 

491.3 

0.106 

46.4 

248,6 

77.4 

54.3 

40.2 

31.6 

25.01 

19 







0.051 

0.091 

0.117 

0.137 

0.162 

0,232 

Armco 


491.3 

0.106 

42 

222.8 

55.2 

46,6 

38 

30.7 

24.4 

18.7 

[99.75% puro) 






0,051 

0,091 

0.117 

0.137 

0.162 

0.233 

Aceros al carbono: 












Símple aì carbono 


490.3 

0.103 

35 

190.6 



32.8 

27.7 

22.7 

17.4 

ÍMn ^ 1% 3 Si < 0.1%) 








0,116 

0.113 

0.163 

0.279 

AISI 1010 


489 

0.103 

37 

202,4 



33.9 

28,2 

22,7 

18 









0.116 

0.133 

0.163 

0,278 

A1 carbono-silicio 


488 

0.106 

30 

160,4 



28.8 

25.4 

21.6 

17 

(Mn 1%, 








0.119 

0.139 

0,166 

0.231 

0.1% <Si ^ 0.6%) 












Al carbono-manganeso-sÉlicio 


508 

0.104 

23,7 

125 



24.4 

23 

20.2 

16 

(1% < Mn ^ 1.65%, 








0.116 

0.133 

0,163 

0.260 

0.1% < Si < 0.6%) 












Aceros ai (ba)o) cromo: 


488,3 

0.106 

21,8 

117,4 



22 

21,2 

19,3 

15,6 

^Cr-| Mo-Si 








0.117 

0.137 

0.164 

0.231 

(0.18% C P 0.65% Cr p 












0.23% Mo, 0,6% Si) 












1 Cr-|Mo (0.16% C, 1% Cr p 


490,6 

0.106 

24.5 

131.3 



24.3 

22.6 

20 

15.8 

0.54% Mo s 0.39% Si) 








0.117 

0,137 

0,164 

0.231 

1 Cr-V 


489.2 

0.106 

28,3 

151.8 



27.0 

24,3 

21 

16,3 

(0.2% C f 1.02% Cr f 








0.117 

0.137 

0.164 

0.231 


0.15% V) 
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1 TABLA A-31 

Propíedades de metales sólidos ( concfusión) 

Composición 

Punto 

de 

íusión f 

R 

Propiedades a 540 R 

p C„( Btu/ Btu/ aX 10 6 

lbm/ft 3 Ibm ■ R) h • ft • R ft 2 /s 


Propiedades a varias temperaturas (R) 
MBtu/h ■ ft ■ R)/c 0 (Btu/lbm ■ R) 


180 

360 

720 

1 080 

1 440 

1 800 

Aceros inoxidables: 












AISS 302 


503 

0,1X4 

8,7 

42 



10 

11.6 

13,2 

14,7 









0.122 

0.133 

0.140 

0.144 

AISI 304 

3 006 

493.2 

0.114 

8,6 

42,5 

5.31 

7.3 

9.6 

11.5 

13 

14.7 







0,064 

0.096 

0,123 

0.133 

0,139 

0.145 

AISI316 


514.3 

0.111 

7,8 

37,5 



8.8 

10.6 

12,3 

14 







0,12 

0.131 

0.137 

0.143 



Af$l 347 


498 

0.114 

8.2 

40 



9.1 

1.1 

12.7 

14.3 









0.122 

0.133 

0.14 

0.144 

Piomo 

1 082 

708 

0,03 

20.4 

259,4 

23 

21,2 

19,7 

18,1 









0.028 

0.029 

0,031 

0.034 



Magnesio 

1 661 

109 

0.245 

90.2 

943 

87.9 

91.9 

88.4 

86,0 

84.4 








0.155 

0.223 

0,256 

0.279 

0.302 


Molibdeno 

5 209 

639.3 

0.06 

79.7 

578 1034 

82.6 

77,4 

72,8 

68.2 

64.7 







0.033 

0.053 

0,062 

0,065 

0,068 

0.070 

Níquelt 












Puro 

3110 

555.6 

0.106 

52,4 

247.6 

94,8 

61.8 

46.3 

37.9 

39 

41,4 







0.055 

0.091 

0.115 

0.141 

0.126 

0.134 

Nicromo 

3 010 

524.4 

0.1 

6.9 

36.6 



8,0 

9.3 

12.2 


(80% Ni p 20% Cr) 








0.114 

0.125 

0.130 


Inconel X-750 

2 997 

531.3 

0.104 

6,8 

33,4 

5 

5.9 

7,8 

9.8 

11.8 

13.9 

(73% Nì p 15% Cn 






— 

0.088 

0.112 

0.121 

0.13 

0.149 

6.7% Fe) 












Níobìo 

4 934 

535 

0.063 

31 

254 

31.9 

30.4 

32 

33.6 

35.4 

32.2 







0.044 

0.059 

0,065 

0,067 

0.069 

0.071 

Paladio 

3 289 

750.4 

0,058 

41.5 

263,7 

44.2 

41.4 

42,5 

46 

50 

54,4 







0.04 

0.054 

0.059 

0.062 

0.064 

0.067 

Platino: 












Puro 

3 681 

1 339 

0.031 

41.4 

270 

44.7 

42 

41.5 

42.3 

43,7 

45.5 







0.024 

0.03 

0.032 

0,034 

0.035 

0.036 

Aieación 60Pt-40Rh 

3 240 

1 038.2 

0.038 

27.2 

187.3 



30 

34 

37.5 

40 

(60% Pt p 40% Rh) 








— 

— 

— 


Renio 

6215 

1317.2 

0.032 

27,7 

180 

34 

30 

26.6 

25.5 

25.4 

25.8 







0.023 

0.03 

0.033 

0.034 

0.036 

0.037 

Rodio 

4 025 

777.2 

0.058 

86.7 

534 

107.5 

89 

84,3 

78,5 

73,4 

70 







0,035 

0.052 

0,06 

0.065 

0,069 

0.074 

Silicio 

3 033 

145,5 

0*17 

85.5 

960,2 

510.8 

152.5 

57.2 

35.8 

24.4 

18.0 







0.061 

0.132 

0.189 

0.207 

0.218 

0.226 

Plata 

2 223 

656 

0.056 

248 

1873 

257 

248,4 

245,5 

238 

228,8 

219 







0,044 

0,053 

0.057 

0.059 

0.062 

0.066 

Tantalio 

5 884 

1 036,3 

0.033 

33,2 

266 

34.2 

33,2 

33.4 

34 

34.3 

34,8 







0.026 

0.031 

0.034 

0.035 

0.036 

0.036 

Torio 

3 641 

730.4 

0.028 

31,2 

420.9 

34.6 

31.5 

31.4 

32,2 

32.9 

32.9 







0.024 

0.027 

0,029 

0,032 

0.035 

0.037 

Estaflo 

909 

456.3 

0.054 

38,5 

431,6 

49.2 

42,4 

35,9 










0,044 

0,051 

0.058 




Titanío 

3 515 

281 

0,013 

12,7 

100,3 

17.6 

14,2 

11.8 

11.2 

11,4 

12 







0.071 

0.111 

0.131 

0.141 

0.151 

0,161 

Tungsteno 

6 588 

1 204.9 

0.031 

100.5 

735.2 

120.2 

107.5 

92 

79,2 

72,2 

68,2 







0,020 

0,029 

0.032 

0.033 

0,034 

0,035 

Uranìo 

2 531 

1 190.5 

0.027 

16 

134.5 

12.5 

14.5 

17.1 

19.6 

22.4 

25.4 







0.022 

0.026 

0.029 

0.035 

0.042 

0.043 

Vanadio 

3 946 

381 

0.117 

17.7 

110.9 

20,7 

18 

18 

19,3 

20,6 

22,0 







0,061 

0,102 

0,123 

0.128 

0.134 

0,142 

Zinc 

1 247 

445.7 

0.093 

67 

450 

67.6 

68.2 

64.1 

59.5 









0.07 

0,087 

0.096 

0.104 



Zircon io 

3 825 

410.2 

0.067 

13,1 

133.5 

19.2 

14.6 

12.5 

12 

12,5 

13.7 







0.049 

0,063 

0,072 

0.77 

0.082 

0.087 


Fuente: Las tablas A-31 y A-41 se obtienen a partir de las tablas respectivas en unidades Sl det apéndice 1, aplicando los factores apropiados de convección. 
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| TABLA A-41 >1 

Propiedades de no metales sólidos 

Composición 

Punto 

de 

fusión ( 

R 

Propìedades a 540 R 

p C„(Btu/ MBtu/ aX 10 6 

lbm/ft 3 Ibm ■ R) h • ft - R) ft 2 /s 


Propiedades a varìas temperaturas (R), 
«Btu/h - ft ■ R)/c D (Btu/tbm ■ R) 


180 

360 

720 

1 080 

1440 

1 800 

Aluminio, óxido de r 

4 181 

247,8 0,182 

26,6 

162,5 

260 

47.4 

18.7 

11 

7.5 

6 

zafiro 





— 

— 

0.224 

0.265 

0.281 

0,293 

Aluminio, óxido de p 

4 181 

247,8 0,182 

20.8 

128 

76.8 

31.7 

15.3 

9.3 

6 

4.5 

policristalino 







0.244 

0.265 

0.281 

0,293 

Berilìo, óxido de 

4 905 

187.3 0.246 

157.2 

947.3 



113.2 

64.2 

40.4 

27,2 








0,322 

0.40 

0.44 

0,459 

Boro 

4 631 

156 0.264 

16 

107.5 

109,8 

30,3 

10.8 

6.5 

4.6 

3.6 








0.355 

0.445 

0.509 

0.561 

Boro P fibra de 5 

1 062 

130 









compuesto epóxico 











(30% en votumen) 











k t 1 a lasfibras 



1.3 


1,2 

1,3 

1.31 




k , 1 a las fibras 



0.34 


0,21 

0,28 

0,34 






0.268 



0,086 

0,18 

0.34 




Carbono 











Amorfo 

2 700 

12L7 — 

0,92 

— 

0.38 

0,68 

1.09 

1,26 

1.36 

1.46 

Dìamante, 

— 

219 0,121 

1 329 

— 5 778 2 311.2 

889.8 




tipo Lla 






0.005 

0.046 

0.203 



aislador 











Grafito, pìrolítico 

4 091 

138 









k, [| a las capas 



1 1267 

2 871,6 1866,3 

803.2 

515,4 

385.4 

308.5 

k, i a las capas 



3.3 


9,7 

5.3 

2.4 

1.5 

1.16 

0.92 

c p 


0,169 



0.032 

0.098 

0.236 

0.335 

0.394 

0,428 

Grafito, fibra de 











compuesto epóxìco 

810 

87.4 









(25% en vol.) 











k t flujo de calor || 



6.4 


3.3 

5,0 

7,5 




a las f ibras 











k t flujo de calor 1 



0,5 

5 

0.4 

0.63 





a las fibras 













0.223 



0.08 

0.153 

0.29 




Pirocerámico 

2 921 

162,3 0.193 

2.3 

20.3 

3.0 

2,3 

2,1 

1.9 

17 

17 

Corning9606 











Silìcio, carburo de 

5 580 

197.3 0.161 

283.1 

2 475.7 



— 

— 

— 

50.3 








0.210 

0,25 

0.27 

0.285 

Sìlicio, bióxido de f 











crìstatíno (cuarzo) 

3 389 

165,4 









k t || al eje c 



6 


22.5 

9.5 

4.4 

2.9 

2,4 


k t 1 al eje c 



3.6 


12,0 

5.9 

27 

2 

1.8 


c p 


0.177 



— 

— 

0.211 

0.256 

0,298 


Silicio, bióxído de r 

3 389 

138.6 0.177 

0.79 

9 

0.4 

0,65 

0,87 

1.01 

1.25 

1.65 

poncristalino 





— 

— 

0,216 

0.248 

0.264 

0.276 

(vidrío de sílice) 











SMìcio, nìtruro de 

3911 

150 0,165 

9,2 

104 

— 

— 

8.0 

6.5 

57 

5.0 







0.138 

0.185 

0.223 

0,253 

0,275 

Azufre 

706 

130 0,169 

0.1 

1.51 

0.095 

0.1 










0,962 

0.144 





Torio, bióxido de 

6 431 

568.7 0.561 

7.5 

65.7 



5,9 

3.8 

2.7 

2.12 








0,609 

0,654 

0.680 

0.704 

TitanìOp bióxido de r 

3 840 

259.5 0.170 

4,9 

30,1 



4.0 

2.9 

2.3 

2 

policristalino 







0.192 

0.210 

0,217 

0,222 
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1 TABLA A-51 - 

Propiedades de materiales de construcción 
(a una temperatura media de 75°F) 






Valor R (para 




Conductividad 

Calor 

los espesores 

Espesor, 

Densidad, p 

térmica, k 

específico, c„ 

de la lista, L/kì, 

Material 

L in 

lbm/ft 3 

Btu-in/h - ft 2 • °F 

Btu/lbm • R 

°F • h • ft 2 /Btu 

Tableros de construcción 

Tablero de asbesto-cemento 

iin 

120 

_ 

0,24 

0.06 

Tabìero de yeso de revoque 

|in 

50 

— 

0,26 

0.32 


\ in 

50 


— 

0.45 

Madera contrachapada (abeto Douglas) 

— 

34 

0-80 

0,29 

— 


i in 

34 

— 

0.29 

0.31 


|in 

34 

— 

0.29 

0.47 


\ in 

34 

— 

0.29 

0.62 


1 in 

34 

— 

0.29 

0.93 

Tablero y entablado aislados 

5 in 

18 

— 

0.31 

1.32 

(densídad común) 

Tablero duro (de alta densidad, 

25 i n 

32 m 

18 

— 

0.31 

2.06 

templado estándar) 

Tablero aglutinado: 

■— 

63 

1.00 

0.32 

— 

Densidad media 

— 

50 

0.94 

0.31 

— 

Contrapiso 

1 

40 

— 

0,29 

0.82 

Contrapiso de madera 

Ì* 

— 

— 

0.33 

0.94 

Merabrana de construcción 

Fieltro permeable al vapor 

Sello de vapor (2 capas de fieltro 

— 

— 

— 

— 

0,06 

de 17.3 lbm/ft 2 estropajeado) 

— 

— 

— 

— 

0.12 

Materiales para pisos 

Alfombra y carpeta fibrosa 




0,34 

2.08 

Alfombra y carpeta de caucho 

— 


— 

0,33 

1.23 

Loseta (asfalto, linóleo, vinilo) 

— 

— 

— 

0,30 

0.05 

Materiales para mampostería 

Unidades de mampostería; 






Ladrillo común 


120 

5.0 

— 

— 

Ladrillo para fachada 


130 

9.0 

— 

— 

Ladrillo de arcilla refractaria 


150 

9.3 

— 

— 



120 

6.2 

0,19 

— 



70 

2.8 

— 

— 

Bloques de concreto (3 núcleos ovales, 
agregado de arena y grava) 

4 ìn 


5.34 


0,71 


8 in 

— 

6,94 


1.11 


12 in 

— 

9,02 

— 

1.28 

Concretos: 






Agregados ligeros (incluyendo esquisto, 


120 

5.2 

— 

— 

arcilla o pizarra expandidos; escorias 


100 

3.6 

0.2 

— 

de aito horno expandidas; cenizas de 


80 

2.5 

0.2 

— 

alto horno; piedra pómez y escoria) 


60 

1.7 

— 

— 



40 

1.15 

— 

— 

Cemento/cal, mortero y estuco 


120 

9.7 

— 

— 



80 

4.5 

— 

— 

Estuco 


116 

5.0 

— 

— 
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1 TABLA A-51 

Propiedades de materiales de construccíón (concíusiórí) 




(a una temperatura media de 75°F) 











Valor R (para 




Conductividad 

Calor 

los espesores 


Espesor, 

Densidad, p 

térmica, k 

específico, c p 

de la lista, L/k) t 

Material 

L in 

lbm/ft 3 

Btu-in/h ■ ft 2 * °F 

Btu/lbm ■ R 

°F - h ■ ft 2 /Btu 


Materìal para techos 


Tejas de asbesto-cemento 


120 

— 

0.24 

0.21 

Asfalto en rollos 


70 

— 

0.36 

0.15 

Tejas de asfalto 


70 

—■ 

0.30 

0.44 

Techado incorporado 

- in 

8 

70 

— 

0.35 

0.33 

Piarra 

Tejas de madera (simples y con cara 

\ * n 

— 

— 

0.30 

0.05 

de película de píástìco) 


— 

— 

0.31 

0.94 

Materiales para revoque 

Revoque de cemento, agregado de arena 
Revoque de yeso: 

| in 

116 

5,0 

0,20 

0,15 

Agregado íigero 

|in 

45 

— 

— 

0.32 

Agregado de arena 

l in 

105 

5.6 

0,20 

0.09 

Agregado de perlita — 

Material para forro exterior (sobre superficies planas) 

45 

L5 

0,32 


Tejas de asbesto-cemento 

— 

120 

— 

— 

0.21 

Forro de tablero duro 

^ ín 

—, 

— 

0.28 

0.67 

Forro de madera (rebajada) 

1 tn 

— 

— 

0.31 

0.79 

Forro de madera (contrachapada), 
traslapada 

Forro de alumínío o acero 
(sobre encofrado); 

- in 

8 11 



0.29 

0.59 

Con respaìdo hueco 

l in 

— 

— 

0.29 

0.61 

Con respaldo de tablero aíslante 

fin 

— 

— 

0.32 

1.82 

Vidrío arquitectónico 


158 

6.9 

0.21 

0.10 

Maderas 

Maderas duras (arce T roble, etc.) 

_ 

45 

1.10 

0.30 

— 

Maderas suaves (abeto, pìno, etc + ) 

— 

32 

0.80 

0.33 

— 

Metales 

Alumìnio (1100) 

— 

171 

1536 

0.214 

— 

Aeero dulce 

— 

489 

314 

0.120 

— 

Acero inoxidable 

— 

494 

108 

0.109 

— 


Fuente: Las tablas A-5 y A~6 se adaptaron tomándolas de! Handbook of Fundamentaìs de !a ASHRAE (Atlanta, GA: Amencan Society of Heating, Re- 
frigerating, and Air-Conditionìng Engìneers, 1993), Cap, 22, tabla 4, Usadascon autorlzación. 
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1 TABLA A-61 S] 

Propíedades de materìales aislantes 
{a una temperatura media de 75°F) 





Valor R (para 



Conductìvídad 

Calor 

los espesores 

Espesor, 

Densidad, p 

térmìca, k 

específíco, c p 

de la lista T ĹJk) } 

Material Ĺ ín 

lbm/ft 3 

Btu-ín/h ■ íi 2 * Ù F 

Btu/lbm - R 

°F * h ■ ft 2 /Btu 

Coicha y lámina 

Fibra mineral (forma fibrosa —2 a 2| ìn 

0,3-2.0 

_ 

0.17-0,23 

7 

proeesada a partir de roca P —3 a 3ì in 

0.3-2.0 

— 

0.17-0.23 

11 

escoria o vidrio) ~5| a 6^ in 

0.3-2.0 

— 

0.17-0.23 

19 

Tabtero y losa 

Vidrio celular 

8.5 

0.38 

0.24 


Fibra de vidrío (ligamento 

4-9 

0.25 

0.23 

— 

orgánico) 

Poliestireno expandido (bolitas moldeadas) 

1.0 

0.28 

0.29 

_ 

Polìuretano expandido (/?-11 expandido) 

1.5 

0.16 

0.38 

— 

Perlita expandída (lìgamento orgáníco) 

1.0 

0.36 

0.30 

— 

Caucho expandìdo (rígido) 

4.5 

0.22 

0.40 

— 

Fibra mineral con agíomerante de resìna 

15 

0.29 

0.17 

— 

Corcho 

7.5 

0.27 

0.43 

— 

Rociado o formado en el sitio 

Espuma de poliuretano 

1.5-2.5 

0.16-0,18 



Fibra de vidrio 

3.5-4.5 

0.26-0,27 

■— 

— 

Uretano r mezcla de dos partes (espuma 
rfgida) 

Gránulos de lana míneral con 

4.4 

0.18 

0.25 


aglomerantes de asbesto/ínorgánico 
(rocíado) 

12 

0.32 

— 

■— 

Reíleno flojo 

Fibra mineral (de roca f escoria —3.75 a 5 in 

0.6-0,20 


0.17 

11 

o vìdrìo) —6,5 a 8.75 in 

0,6-0.20 


0.17 

19 

—7.5 a 10 in 

■— 

— 

0.17 

22 

-7.25 in 

— 

— 

0.17 

30 

Aerogel de sílice 

7.6 

0.17 

_ 

— 

Vermiculita (expandída) 

7-8 

0.47 

— 

— 

Perlita (expandída) 

2-4.1 

0.27-0.31 

— 

— 

Aserrín o virutas 

8-15 

0.45 

— 

— 

Aislamiento celulósico (papel molido o pulpa de madera) 

0.3-3.2 

0.27-0.32 

— 

— 

Cork T granulado 

10 

0.31 

— 

— 

Aislamiento para techo 

Vidrío celular — 

9 

0.4 

0.24 


Preformado, para usarse arrìba del tablero 1 in 

— 

— 

0.24 

1,39 

X ìn 

— 

— 

0.50 

2.78 

2 'm 

— 

— 

0.94 

5.56 

Aislamiento reflector 

Polvo de sflice (al vacío) 

Hoja de alumìnio separando colchones de 

10 

0.0118 

— 

— 

vidrio esponjoso; 10 a 12 capas (al vacío); 
para aplicacìones críogénícas (270 R) 

2.5 

0.0011 

_ 

_ 

Hoja de aluminio y Eaminado de vidrio y 





papel; 75 a 150 capas; para aplicacìones 
críogénicas (270 R) 

7.5 

0.00012 

— 

— 
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TABLA A-71 


Propìedades de alimentos comunes {concfusión) 
b) Qtras propiedades 


Alimento 

Contenido 
de aguaj 
% (masa) 

Temperatura, 

L °F 

Densidad, 
p, lbm/ft 3 

Conductividad 
térmica, 
k t Btu/h ■ ft ■ °F 

Dífusìvidad 
térmìca, 
a P ft 2 /S 

Calor es- 
pecífico, c p 
Btu/lbm - R 

Frutas/Vegetales 

Manzana, jugo de 

87 

68 

62.4 

0.323 

1.51 x 10- 6 

0.922 

Manzanas 

85 

32-86 

52.4 

0.242 

1.47 x 10“ 6 

0.910 

Manzanas secas 

41.6 

73 

53.4 

0.127 

1.03 X ÌO- 6 

0.650 

Chabacanos secos 

43.6 

73 

82.4 

0.217 

1.22 X 10* 6 

0.662 

Plátanos frescos 

76 

41 

61.2 

0.278 

1.51 X 10“ 6 

0,856 

Brócolì 

— 

21 

35.0 

0.223 

— 

—- 

Cerezas frescas 

92 

32-86 

65.5 

0.315 

1.42 x 10“ 6 

0.952 

Hígos 

40.4 

73 

77.5 

0.179 

1.03 x 10“ 6 

0.642 

Toronja, jugo de 

89 

68 

62.4 

0.328 

1.51 x 10“ 6 

0.934 

Duraznos 

36-90 

2-32 

59.9 

0,304 

1.51 x 10~ 6 

0.934 

Ciruelas 

— 

3 

38.1 

0.143 

— 

— 

Papas 

32-158 

0-70 

65.7 

0,288 

1.40 x 10“ 6 

0.868 

Pasas 

32 

73 

86.2 

0.217 

1.18 x 10 -6 

0.592 

Carnes 

Res P bistec de 

67 

43 

59.3 

0.235 

1.40 x 10 -6 

0.802 

Res P carne magra de 

74 

37 

68.0 

0.272 

1.40 x 10 -6 

0,844 

Res P carne grasosa de 

0 

95 

50.5 

0.110 

— 

— 

Res P hígado de 

72 

95 

— 

0.259 

— 

0.832 

Gatos r alimento para 

39.7 

73 

71.2 

0.188 

1.18 x 10 -6 

0.638 

Pollo, pec huga de 

75 

32 

65.5 

0.275 

1.40 x 10 -6 

0.850 

Perros, alimento para 

30.6 

73 

77.4 

0.184 

1.18 x 10 -6 

0*584 

Bacalao 

81 

37 

73.7 

0.309 

1.29 x 10 -6 

0*886 

Salmón 

67 

37 

— 

0.307 

— 

0.802 

Jamón 

71.8 

72 

64.3 

0.277 

1.51 x 10 -6 

0.831 

Cordero 

72 

72 

64.3 

0.263 

1.40 x 10 -6 

0.832 

Puerco, carne magra 

72 

39 

64.3 

0.263 

1.40 x 10 -6 

0.832 

Pavo, pechuga de 

74 

37 

65.5 

0.287 

1.40 x 10~ 6 

0.844 

Ternera 

75 

72 

66.2 

0.272 

1.40 x 10~ 6 

0.850 

Otros 

Mantequilta 

16 

39 


0.114 

— 

0,496 

Chocolate, pastel de 

31.9 

73 

21.2 

0.061 

1.29 x 10“ 6 

0.591 

Margarina 

16 

40 

62.4 

0.135 

1.18 x 10“ 6 

0.496 

Leche descremada 

91 

72 

— 

0.327 

— 

0.946 

Leche entera 

88 

82 

— 

0.335 

— 

0.928 

Olivo, aeeite de 

0 

90 

56.8 

0.097 

— 

— 

Cacahuate r aceite de 

0 

39 

57.4 

0.097 

— 

— 

Agua 

100 

0 

62.4 

0.329 

1.51 x 10 -6 

1.000 


100 

30 

59.6 

0.357 

1.61 x 10 -6 

1*000 

Pastel blanco 

32.3 

73 

28*1 

0.047 

1.08 x 10 -6 

0*594 


Fuente: Los datos se obtuvieron principalmente del Handbook oíFunóamentaís de la ASHRAE, versión E-P (Atlanta, GA: American Society of Heating, Re- 
frigerating, and Aír-Condítioning Engineers, Inc.j 1993), Cap. 30 r tablas 7 y 9, Usado con autorízacìún, 

La mayor parte de los calores específicos se calculan a partir de c p = 0,4 + 0.6 X (contenido de agua), to cual es una buena aproximación en el rango de 
temperatura de 40 hasta 90 tì P La mayor parte de las dífusivìdades térmícas se calculan a partir de a = kípc^ Los vatores patentados son vátidos para et 
contenído específico de agua. 
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TABLA A-81 


Propiedades de diversos materiales 

(A menos que se indique lo contrario, los valores se dan a 540 R) 


Materiaí 

Densidad, 
p lbm/ft 3 

Conductividad 
térmica, 
k t Btu/h - ft - R 

Calor es- 
pecífico, c p 
Btu/lbm ‘ R 

Material 

Densidad, 
p, lbm/ft 3 

Conductividad 
térmica, 
k, Btu/h * ft * R 

Calor es- 
pecífico, c p 
Btu/lbm * R 

Asfaíto 

132.0 

0.036 

0.220 

Híelo 




Baquelita 

81.2 

0.81 

0.350 

492 R 

57.4 

1.09 

0.487 

Ladríílo refractario 



455 R 

57.6 

1.17 

0.465 

LadrìUo de cromìta 



311 R 

57.9 

2.02 

0.349 

851 R 

187 + 9 

1.33 

0.199 

Cuero para suela 

62.3 

0.092 

— 

1481 R 

— 

1.44 

— 

Linóleo 

33,4 

0.047 

— 

2111 R 

— 

1.16 

— 


73,7 

0,11 

— 

Arcilla refractaria cocida 



Mica 

181.0 

0.30 

— 

2880 R 




Papel 

58,1 

0.10 

0.320 

1391 R 

128.0 

0.58 

0.229 

Plásticos 




1931 R 

— 

0.64 

— 

Plexiglass 

74.3 

0.11 

0,350 

2471 R 

— 

0.64 

— 

Teflón 




Arcilla refractaria cocida 



540 R 

137.3 

0.20 

0,251 

3105 R 




720 R 

— 

0.26 


1391 R 

145.1 

0.75 

0.229 

Lexan 

74.9 

0.11 

0.301 

1931 R 

— 

0.81 

— 

Nylon 

71.5 

0.17 

■— 

2471 R 

— 

0.81 

— 

Polfpropileno 

56.8 

0.069 

0.388 

Ladrìllo de arcilla refractaría 


Políéster 

87.1 

0.087 

0.279 

860 R 

165.1 

0.58 

0,229 

PVC, vínilo 

91.8 

0.058 

0.201 

1660 R 


0,87 


Porcelana 

143.6 

0,87 

— 

2660 R 


1.04 

— 

Caucho natural 

71.8 

0.16 

— 

Magnesita 




Caucho 




860 R 

— 

2.20 

0,270 

Vulcanizado 




1660 R 

— 

1.62 

,— 

Btando 

68.7 

0,075 

0.480 

2660 R 

—. 

1.10 

— 

Duro 

74.3 

0.092 

— 

Carne de pollo blanca 



Arena 

94.6 

0.1-0.6 

0,191 

(74.4% de contenido 



Nieve reciente 

6.24 

0.35 

— 

de agua) 




Nìeve, 492 R 

31.2 

1.27 

— 

356 R 

— 

0.92 

■— 

Suelo seco 

93.6 

0.58 

0.454 

419 R 

— 

0.86 

— 

Suelo mojado 

118,6 

1.16 

0.525 

455 R 

— 

0.78 

— 

Azucar 

99,9 

0.34 

— 

492 R 

— 

0.28 

— 

Tejido humano 




527 R 

— 

0.28 

— 

Pìel 

í—* 

0,21 

— 

Arcílla seca 

96,8 

0.54 

— 

Capa de grasa 

— 

0,12 

—. 

Arcílla mojada 

93.3 

0.97 

— 

Múscuio 

— 

0.24 

— 

Carbón mìnerab 

84.3 

0.15 

0.301 

Vaselìna 

— 

0.098 

— 

antracita 




Madera, perpendicular a la fibra 


Concreto (mezcla 




De balsa 

8.74 

0.032 

— 

con piedra) 

143.6 

0.81 

0.210 

Abeto 

25.9 

0.064 

0.650 

Corcho 

5.37 

0.028 

0.485 

Roble 

34.0 

0.098 

0.570 

Algodón 

5.0 

0.035 

0.311 

Pino blanco 

27.2 

0.064 

— 

Grasa 


0.10 

— 

Pino amarillo 

40.0 

0.087 

0.670 

Vídrio 




Madera, radiaf 




De ventana 

174.8 

0.40 

0.179 

Roble 

34.0 

0,11 

0.570 

Pyrex 

138.9 

0.6-0.8 

0.199 

Abeto 

26.2 

0,081 

0.650 

Crown 

156.1 

0.61 


Madera para barcos 9.05 

0.029 


Al plomo 

212.2 

0.49 

— 
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APÉNOICE 2 


TABLA A-SI 


Propiedades dei agua saturada 

Entalpía Coeficiente de 


Temp, f 

T e F 

Presidri de 

saturacián, 
R* tt psia 

Densidad, 

P Ibm/ft* 

de 

vapori- 
zación r 
hfa Btu/ 

Ibm 

Calor 

espedfico, 
c p Btu/lbm ■ P F 

Conductividad 

térmica, 
k\ Btu/h ■ ft P F 

Viscosidad 

dinámica, 
p, Lbm/ft ■ h 

Número de 

Prandtl, Pr 

expansión 

volumétrica, 
p, 1/R 

Lfquido 

Vapor 

Líquìdo 

Vapor 

Lfquído 

Vapor 

Lfquido 

Vapor 

Líquido 

Vapor 

Líquido 

32.02 

0.0887 

62.41 

0.00030 

1075 

1,010 

0.446 

0.324 

0.0099 

4.336 

0.0223 

13.5 

1.00 

-0.038 x 10- 3 

40 

0.1217 

62.42 

0.00034 

1 071 

1,004 

0,447 

0.329 

0.0100 

3.740 

0.0226 

11.4 

1.01 

0.003 x 10- J 

50 

0.1780 

62.41 

0.00059 

1065 

1.000 

0-448 

0.335 

0.0102 

3,161 

0,0229 

9.44 

1,01 

0.047 X 10-* 

60 

0.2563 

62,36 

0,00083 

1060 

0,999 

0.449 

0.341 

0,0104 

2.713 

0,0232 

7.95 

1.00 

0.080 X 10-’ 

70 

0.3632 

62.30 

0.00115 

1054 

0.999 

0.450 

0,347 

0.0106 

2360 

0,0236 

6.79 

1.00 

0.115 x 10- 3 

80 

0.5073 

62,22 

0.00158 

1048 

0.999 

0.451 

0.352 

0.0108 

2.075 

0,0240 

5,89 

1,00 

0.145 x 10- 3 

90 

0,6988 

62,12 

0.00214 

1043 

0.999 

0.453 

0.358 

0.0110 

1,842 

0.0244 

5.14 

1,00 

0.174 X 10- 3 

100 

0,9503 

62.00 

0,00286 

1037 

0.999 

0.454 

0.363 

0.0112 

1,648 

0.0248 

4-54 

1.01 

0.200 X io- 3 

110 

1.2763 

61.86 

0.00377 

1 031 

0,999 

0.456 

0,367 

0.0115 

1.486 

0.0252 

4.05 

1.00 

0.224 X 10* 3 

120 

1.6945 

61.71 

0.00493 

1026 

0.999 

0.458 

0.371 

0.0117 

1.348 

0.0256 

3.63 

1,00 

0.246 X ÌO' 3 

130 

2.225 

61.55 

0,00636 

1 020 

0.999 

0,460 

0,375 

0,0120 

1.230 

0,0260 

3.28 

1.00 

0.267 X 10- 3 

140 

2.892 

61.38 

0.00814 

1 014 

0.999 

0.463 

0.378 

0-0122 

1.129 

0,0264 

2,98 

1,00 

0.287 x 10- 3 

150 

3,722 

61,19 

0.0103 

1 008 

1.000 

0.465 

0.381 

0.0125 

1,040 

0.0269 

2,73 

1,00 

0.306 x ÌO' 3 

160 

4.745 

60.99 

0.0129 

1002 

1.000 

0.468 

0.384 

0,0128 

0.963 

0.0273 

2.51 

1.00 

0.325 X 10- 3 

170 

5,996 

60.79 

0.0161 

996 

1.001 

0.472 

0.386 

0.0131 

0.894 

0.0278 

2.90 

1.00 

0.346 X 10- 3 

180 

7.515 

60.57 

0,0199 

990 

1.002 

0.475 

0.388 

0.0134 

0.834 

0,0282 

2.15 

1.00 

0.367 X 10- 3 

190 

9.343 

60.35 

0.0244 

984 

1.004 

0.479 

0.390 

0.0137 

0,781 

0.0287 

2.01 

1.00 

0.382 x 10' 3 

200 

11,53 

60,12 

0.0297 

97 S 

1.005 

0,483 

0.391 

0.0141 

0.733 

0.0291 

1.88 

1.00 

0.395 X 10' 3 

210 

14.125 

59,87 

0.0359 

972 

1.007 

0.487 

0.392 

0.0144 

0.690 

0.0296 

1.77 

1.00 

0.412 x 10‘ 3 

212 

14,698 

59.82 

0.0373 

970 

1.007 

0,488 

0,392 

0.0145 

0.682 

0,0297 

1.75 

1,00 

0,417 X 10- 3 

220 

17,19 

59.62 

0.0432 

965 

1.009 

0.492 

0.393 

0,0148 

0.651 

0.0300 

1.67 

1,00 

0.429 x ÌO’ 3 

230 

20,78 

59.36 

0.0516 

959 

1.011 

0.497 

0,394 

0.0152 

0.616 

0.0305 

1.58 

1,00 

0,443 x 10- 3 

240 

24,97 

59.09 

0.0612 

952 

1.013 

0.503 

0.394 

0.0156 

0.585 

0,0310 

1.50 

1,00 

0.462 X lO’ 3 

250 

29.82 

58.82 

0.0723 

946 

1.015 

0.509 

0.395 

0.0160 

0.556 

0.0310 

1.43 

1,00 

0.480 X 10- 3 

260 

35.42 

58.53 

0.0850 

939 

1.018 

0.516 

0.395 

0.0164 

0.530 

0,0319 

1.37 

1.00 

0.497 X 10- 3 

270 

41,85 

58.24 

0.0993 

932 

1.020 

0.523 

0.395 

0.0168 

0.506 

0.0324 

1.31 

1.01 

0.514 x lO- 3 

280 

49,18 

57.94 

0.1156 

925 

1.023 

0.530 

0,395 

0,0172 

0,484 

0,0328 

1,25 

1,01 

0.532 x I0- 3 

290 

57.53 

57.63 

0.3390 

918 

1.026 

0.538 

0.395 

0.0177 

0.464 

0.0333 

1.21 

1,01 

0,549 X 10- 3 

300 

66.98 

57.31 

0.1545 

910 

1.029 

0.547 

0,394 

0,0182 

0.445 

0.0338 

1.16 

1.02 

0.566 X 10- 3 

320 

89.60 

56.65 

0.2033 

895 

1.036 

0.567 

0.393 

0.0191 

0.412 

0.0347 

1.09 

1.03 

0.636 X 10- 3 

340 

117.93 

55.95 

0.2637 

880 

1.044 

0.590 

0.391 

0.0202 

0.383 

0.0356 

1.02 

1.04 

0.656 X 10" 3 

360 

152.92 

55,22 

0,3377 

863 

1.054 

0,617 

0,389 

0,0213 

0.359 

0,0365 

0.973 

1,06 

0.681 x 10- 3 

380 

195,60 

54.46 

0,4275 

845 

1.065 

0,647 

0385 

0.0224 

0337 

0.0375 

0.932 

1,08 

0.720 X 10" 3 

400 

241,1 

53.65 

0,5359 

827 

1,078 

0.683 

0382 

03237 

0318 

0.0384 

0.893 

1,11 

0,771 x 10- 3 

450 

422.1 

51.46 

0.9082 

775 

1.121 

0.799 

0370 

0,0271 

0.278 

0.0407 

0.842 

L20 

0.912 x 10" 3 

500 

680.0 

48.95 

1.479 

715 

1.188 

0,972 

0.352 

0.0312 

0.246 

0,0432 

0.830 

1.35 

1.111 X 10“ 3 

550 

1046.7 

45.96 

4,268 

641 

1,298 

1.247 

0,329 

0.0368 

0.219 

0,0461 

0.864 

1.56 

1.445 X 1D- 3 

600 

1 541 

42.32 

3.736 

550 

1,509 

1,759 

0,299 

0,0461 

0.194 

0,0497 

0,979 

1,90 

1.885 X ÌO- 3 

650 

2210 

37.31 

6,152 

422 

2.086 

3.103 

0.267 

0,0677 

0,167 

0,0555 

1.30 

2,54 

— 

700 

3 090 

27.28 

13.44 

168 

13.80 

25.90 

0,254 

0.1964 

0123 

0.0736 

6,68 

9.71 

— 

705,44 

3 204 

19.79 

19.79 

0 

flfl 

ú& 

<» 

tB 

0.104 

0.1043 

— 

— 

— 


Nota 1: La viscosìdad cinernática v y la difusividad térmica a se pueden calcular a partir de sus definÈciones, v - pJp ya = kìpc^ — u/Pr Las temperaturas 
de 32.02T, 212 Ú F y 705.44T son ias temperaturas de los puntos ìripte, de ebullición y crítico dei agua r respectivannente, Todas las propiedades pue se 
aprecian en fa lista (excepto ía densidad del vapor) se pueden usar a cuaiquier presión con error desprecíable, excepto a temperaturas cercanas al valor 
del punto crítico, 

Nota 2: La unidad Btu/lbm ■ 41 F, para el calorespecífico, es equivalente a Btu/lbm ■ R y la unìdad Btu/h - ft - T para la conductividad térmìca, es 
equivalente a Btu/h «ft ■ R, 

Fuente: Los datos de la viscosidad y la conductívidad térmica se tomaron de J. V. Sengers y J, T, FL Watson, Journal ofPhysicaf and Chemicat Reference 
Data 15 (1986), págs. 1291‘1322, Los otros datos se obtuvíeron de diversas fuentes o se calcularon. 
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APÉNDICE 2 


TABLA A-101 

Propiedades del refrígerante 134a saturado 


Entalpía 





de 



Coeficiente 


vapori- Oalor 

Conductividad 

Vìscosidad 

de expansión 

Presìón de Densidad, 

zación, específico, 

térmica, 

dinámica, 

NOmero de volumétrica, Tensiún 

Temp., saturacińn. lbm/ft3 

h c pí Btu/lbm - R 

k, Btu/n ■ ft ■ R 

Ibm/ft ■ h 

Prandtl, Pr ^ 1/R _ sup erficjal, 


r & r 

P M . psia 

Líquido 

Vapor 

Btu/Jbm 

Lfquido 

Vapor 

Lfquído 

Vapor 

Líquìdo 

Vapor 

Lfquido 

Vapor 

Líquido 

Ibf/ft 

-40 

7,4 

88,51 

0,1731 

97,1 

0,2996 

0.1788 

0,0636 

0.00466 

1,1801 

0,00617 

5,558 

0.237 

0.00114 

0.001206 

-30 

9,9 

87,5 

0,2258 

95.6 

0.3021 

0.1829 

0.0625 

0,00497 

1.0814 

0.00739 

5.226 

0.272 

0.00117 

0.001146 

-20 

12,9 

86.48 

0,2905 

94,1 

0.3046 

0.1872 

0,0613 

0.00529 

0.9942 

0.00876 

4.937 

0.310 

0.00120 

0.001087 

-10 

16,6 

85.44 

0.3691 

92.5 

0.3074 

0,1918 

0,0602 

0.00559 

0.9167 

0.01028 

4.684 

0.352 

0.00124 

0.001029 

0 

21.2 

84.38 

0.4635 

90.9 

0.3103 

0.1966 

0.0589 

0.00589 

0.8474 

0.01193 

4.463 

0.398 

0.00128 

0,000972 

10 

26.6 

83.31 

0.5761 

89.3 

0.3134 

0,2017 

0.0576 

0.00619 

0.7851 

0.01372 

4.269 

0.447 

0.00132 

0.000915 

20 

33.1 

82.2 

0.7094 

87.5 

0.3167 

0,2070 

0,0563 

0,00648 

0.7288 

0.01563 

4.098 

0,500 

0.00137 

0,000859 

30 

40.8 

81.08 

0.866 

85.8 

0.3203 

0,2127 

0.0550 

0,00676 

0.6777 

0.01766 

3.947 

0,555 

0,00142 

0000803 

40 

49,8 

79.92 

1.049 

83.9 

0,3240 

0,2188 

0,0536 

0,00704 

0.6308 

0.01978 

3.814 

0,614 

0,00149 

0.000749 

50 

60.2 

78.73 

1.262 

82.0 

0,3281 

0,2253 

0,0522 

0.00732 

0.5878 

0.02197 

3.697 

0.677 

0.00156 

0,000695 

60 

72,2 

77.51 

1.509 

80.0 

0,3325 

0.2323 

0.0507 

0.00758 

0.5480 

0,02421 

3.594 

0,742 

0,00163 

0.000642 

70 

35.9 

76.25 

1.794 

78,0 

0,3372 

0.2398 

0,0492 

0.00785 

0.5111 

0,02648 

3,504 

0,810 

0-00173 

0.000590 

80 

101.4 

74.94 

2,122 

75,8 

0.3424 

0.2481 

0.0476 

0.00810 

0.4765 

0.02875 

3.425 

0,880 

0-00183 

0.000538 

90 

119.1 

73.59 

2,5 

73.5 

0.3481 

0.2572 

0.0460 

0.00835 

0.4441 

0,03100 

3.357 

0,955 

0.00195 

0.000488 

100 

138,9 

72,17 

2,935 

71.1 

0.3548 

0.2674 

0.0444 

0.00860 

0,4135 

0.03320 

3.303 

1,032 

0.00210 

0.000439 

110 

161.2 

70.69 

3,435 

68,5 

0,3627 

0,2790 

0,0427 

0,00884 

0.3844 

0.03533 

3,262 

1.115 

0,00227 

0.000391 

120 

186.0 

69.13 

4.012 

65,8 

0,3719 

0.2925 

0.0410 

0.00908 

0,3568 

0.03738 

3,235 

1,204 

0.00248 

0,000344 

130 

213,5 

67.48 

4.679 

62,9 

0,3829 

0,3083 

0.0392 

0.00931 

0.3303 

0,03934 

3,223 

1.303 

0,00275 

0.000299 

140 

244.1 

65.72 

5.455 

59,8 

0.3963 

0,3276 

0.0374 

0.00954 

0.3047 

0,04121 

3,229 

1.416 

0.00308 

0.000255 

150 

277.8 

63.83 

6,367 

56,4 

0,4131 

0,3520 

0.0355 

0.00976 

0.2800 

0,04303 

3,259 

1,551 

0.00351 

0.000212 

160 

314.9 

61.76 

7,45 

52.7 

0.4352 

0.3S39 

0.0335 

0.00998 

0,2559 

0,04484 

3.324 

1.725 

0,00411 

0.000171 

170 

355,8 

59.47 

8,762 

48.5 

0,4659 

0.4286 

0.0314 

0,01020 

0,2322 

0,04673 

3.443 

L963 

0.00498 

0.000132 

180 

400.7 

56.85 

10,4 

43,7 

0.5123 

0.4960 

0.0292 

0.01041 

0.2085 

0,04885 

3,661 

2.327 

0.00637 

O.00OO95 

190 

449.9 

53.75 

12.53 

38,0 

0,5929 

0.6112 

0.0267 

0.01063 

0,1843 

0,05154 

4,090 

2.964 

0.00891 

0.000061 

200 

504.0 

49.75 

15.57 

30,7 

0.7717 

0.8544 

0.0239 

0.01085 

0.1583 

0,05557 

5,119 

4.376 

0.01490 

0.000031 

210 

563.8 

43,19 

21,18 

18,9 

1.4786 

1.6683 

0.0199 

Q.OIIIQ 

0.1254 

0,06432 

9.311 

9.669 

0.04021 

0,000006 


Nota 1: La viscosidad cinemáttca v y la difusividad térmrca a se pueden calcular a partirde sus deíinidones, v = pjp y a - k/pc p - v/Fr. Las propiedades 
cuya lísta se da aquí (excepto la denstdad del vapor) se pueden usar a cuaiesquiera presiones con error despreciable f excepto a temperaturas cercanas al 
valor dei punto crítico. 

Nota 2: La unidad Btu/lbm ■ T. para el calor especffìco f es equìvalente a Btu/lbm ■ R f y la unidad Btu/h ■ ft ■ para la conductividad térmica es equivalente 
a Btu/h - ft - R. 

Fuentú: Datos generados basándose en el software EES desarrollado por S. A- Klein y F. L, Alvarado, Fuentes originales: R, Trllner-Roth y H. D. Baehr, ,J An 
Internatíonal Standard Formulation for the Thermodynamic Propertles of 1, l t 1, 2-Tetraflouroethane (HFC-134a) for Temperatures from 170 K to455 K 
artd Pressures up to 70 MPa", J. Phys . Chem. Ref. Data t Vol. 23, No. 5,1994; M. J. Assael, N. K. Dalaouti, A. A. Griva y J. H. Dymond, ' Viscosity and 
Thermal Conductívity of Halogenated Methane and Etharre Refrigerants”, UR\ VoL 22, págs, 525-535, 1999; programa NIST REFROP 6 (M, 0, McLinden, 
S, A. Klein, E. W, Lemmon y A. P Peskin, Physícal and Chemìcal Properties Divìsíon, National Institute of Standards and Technology, Boulder, CO 80303, 
1995). 
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APÉNDJCE 2 


TABLA A-1 II 


Propiedades del amoníaco saturado 

Entalpía 

de Coeficfente de 

vaport- Calor Conductividad expansión 


Presión de Densìdad, zaclòn t específico, térmica, Viscosidad dinámica, Múmero de vo lijmétríca p Tensión 


Temp. f 

r°F 

saturación, 

Ps* psia 

p, Ibm/ft 3 

Btu/lbm 

c^ f Btu/lbm . R 

K Btu/h - ft ■ R 

p, Ibm/ft ' h 

Prandtl r Pr 

p, 1/R, 
Líquido 

superficial, 

Ibf/ft 

Lfquìdo 

Vapar 

Lfquido 

Vapor 

Lfquido 

Vapar 

Líquído 

Vapor 

Líquído 

Vapor 

-40 

10.4 

43.08 

0.0402 

597,0 

1,0542 

0.5354 

— 

0,01026 

0.7078 

0.01923 

— 

1.003 

0.00098 

0.002443 

-30 

13.9 

42.66 

0.0527 

590.2 

1.0610 

0.5457 

— 

0,01057 

0,6672 

0,01970 

— 

1,017 

0.00101 

0,002357 

-20 

18.3 

42.23 

0.0681 

583.2 

1.0677 

0.5571 

0.3501 

0,01089 

0,6287 

0,02016 

1,917 

1.031 

0.00103 

0.002272 

-10 

23 + 7 

41.79 

0.0869 

575.9 

1.0742 

0.5698 

0,3426 

0,01121 

0,5921 

0,02063 

1.856 

1.048 

0,00106 

0.002187 

0 

30.4 

41.34 

0.1097 

568.4 

1.0807 

0.5838 

0.3352 

0.01154 

0.5575 

0,02X10 

1.797 

1.068 

0.00109 

0.002103 

10 

38.5 

40.89 

0.1370 

560.7 

1.0873 

0,5992 

0,3278 

0,01187 

0.5247 

0,02158 

1.740 

1.089 

0.00112 

0.002018 

20 

48.2 

40.43 

0.1694 

552.6 

1.0941 

0,6160 

03203 

0.01220 

0,4936 

0,02205 

1.686 

1.113 

0,00116 

0,001934 

30 

59.8 

39.96 

0.2075 

544.4 

1.1012 

0,6344 

0,3129 

0,01254 

0.4643 

0.02252 

1.634 

1,140 

0.00119 

0.001850 

40 

73.4 

39.48 

0.2521 

535.8 

1.1087 

0,6544 

0.3055 

0,01288 

0.4367 

0,02300 

1.585 

1.168 

0,00123 

0.001767 

50 

89.2 

38.99 

0.3040 

526,9 

1,1168 

0,6762 

0,2980 

0.01323 

0.4106 

0.02348 

1.539 

1.200 

0,00128 

0.001684 

60 

1077 

38,50 

0.3641 

5177 

1,1256 

0.6999 

0,2906 

0.01358 

0.3861 

0,02396 

1.495 

1.234 

0,00132 

0,001601 

70 

128.9 

37.99 

0.4332 

508,1 

17353 

07257 

0.2832 

0.01394 

0.3631 

0.02443 

1.456 

1,272 

0,00137 

0,001518 

80 

153.2 

37.47 

0.5124 

498,2 

1.1461 

0.7539 

0.2757 

0.01431 

0.3415 

0,02492 

1,419 

1,313 

0,00143 

0.001436 

‘90 

180.8 

36.94 

0,6029 

487,8 

17582 

0,7846 

0.2683 

0.01468 

0.3212 

0,02540 

1.387 

1.358 

0.00149 

0.001354 

100 

212.0 

36,40 

07060 

477.0 

17719 

0.8183 

0.2609 

0.01505 

0,3023 

0,02588 

1,358 

1.407 

0.00156 

0.001273 

110 

247.2 

35.83 

0,8233 

465.8 

17875 

0.8554 

0.2535 

0,01543 

0.2845 

0,02637 

1.333 

1.461 

0.00164 

0.001192 

120 

286.5 

35.26 

0.9564 

454.1 

1.2054 

0.8965 

0,2460 

0.01582 

0,2680 

0.02685 

1.313 

1.522 

0.00174 

0.001111 

130 

330.4 

34.66 

1.1074 

441.7 

1.2261 

0.9425 

0,2386 

0,01621 

0.2526 

0.02734 

1.298 

1.589 

0.00184 

0.001031 

140 

379.2 

34 04 

1.2786 

428.8 

1.2502 

0.9943 

0,2312 

0.01661 

0.2382 

0.02783 

1,288 

1.666 

0.00196 

0.000951 

150 

433.2 

33,39 

1.4730 

415,2 

1.2785 

1.0533 

0,2237 

0.01702 

0.2248 

0.02832 

1.285 

1.753 

0.00211 

0.000872 

160 

492.7 

3272 

1.6940 

400,8 

1.3120 

1,1214 

0.2163 

0,01744 

0.2124 

0.02882 

1.288 

1.853 

0,00228 

0,000794 

170 

558.2 

32,01 

1.9460 

385.4 

1,3523 

1,2012 

0.2089 

0.01786 

0.2008 

0.02931 

1,300 

1.971 

0,00249 

0,000716 

180 

630.1 

31.26 

2.2346 

369.1 

1,4015 

1,2965 

0.2014 

0.01829 

0.1900 

0.02981 

1,322 

2.113 

0.00274 

0,000638 

190 

708.6 

30.47 

2.5670 

351.6 

1,4624 

1.4128 

0.1940 

0.01874 

0,1800 

0.03031 

1.357 

2,286 

0.00306 

0,000562 

200 

794,4 

29.62 

2.9527 

332.7 

1,5397 

1.5586 

0,1866 

0.01919 

0.1707 

0.03082 

1,409 

2.503 

0.00348 

0,000486 

210 

887.9 

28 70 

3.4053 

312.0 

1,6411 

17473 

0.1791 

0.01966 

0.1620 

0,03133 

1.484 

2,784 

0,00403 

0,000411 

220 

989.5 

27.69 

3.9440 

289.2 

17798 

2,0022 

03717 

0.02015 

0,1539 

0,03184 

1.595 

3.164 

0.00480 

0.000338 

230 

1099.8 

26.57 

4.5987 

263,5 

1 9824 

23659 

03643 

0.02065 

03463 

0,03236 

1.765 

3,707 

0.00594 

0.000265 

240 

1219.4 

25.28 

5,4197 

234.0 

2,3100 

2.9264 

0.1568 

0.02119 

03391 

0.03289 

2.049 

4.542 

0.00784 

0.000194 


Nota 1: La viscosidad cinemática v y la difusividad térmica a se pueden calcular a partìr de sus definiciones, v = tdpya = klpc p = WPr. Las propiedades 
cuya lista se da aquí íexcepto la densidad del vapor) se pueden usar a cualesquiera presiones con error despreciable, excepto a temperaturas cercanas al 
valor del punto crítìco. 

Nola 2: La unidad Btu/lbm ■ °F T para el calor especffico, es equivalente a Btu/ibm ■ R, y la unidad Btu/h ■ ft ■ T, para Ja conductlvidad térmica es equivalente 

aBtum-ft R. 

Fuente: Datos generados basándose en el software EES desarrollado porS. A, Klein y F. L. Alvarado. Fuentes originales: Tìllner-Roth ( Flarms-Watzenbergy 
Baehr, H Eìne neue Fundamentalgleichung fur Ammoniak'L DKV-Tagungsbericht 2Qil67'l81 fc 1993; Líley y Desai, r *Thermophysicai Properties of 
Refrigerants'L ASHRAE f 1993, JSBIM M883413-10-9, 
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APÉNDICE 2 


TABLA A-121 


Fropiedades dei propano saturado 

Entalpía 


de Coefíciente 

vapori- Calor Corductividad de expansión 


Temp, f 

T“F 

Presión de 

saturaciún r 

psia 

Densidad t 
p t Ibm/ft* 

zación r 

hfg 

Btu/lbm 

específico, 
c pp Btu/lbm ■ R 

térmica, 

K Btu/h ■ ft ■ R 

Viscosidad dinámica, 
fi, ibm/ft - h 

Número de V( 
Prandtl. Pr 

Dlumétrica, 

/3 r 1/R „ 

Líquido 

Tensión 

superficial, 

Ibf/ft 

Líquido 

Vapor 

Líquido 

Vapar 

Lfquido 

Vapor 

Líquído 

Vapor 

Liqijtdo 

Vapor 

-200 

0,0201 

42.06 

0*0003 

217.7 

0.4750 

0.2595 

0.1073 

0.00313 

1.8042 

0.01004 

7.991 

0.833 

0.00083 

0.001890 

-180 

0.0752 

41*36 

0*0011 

213,4 

0.4793 

0.2680 

0.1033 

0.00347 

1,4188 

0.01071 

6,582 

0.826 

0.00086 

0.001780 

-160 

0.2307 

40.65 

0*0032 

209.1 

0.4845 

0*2769 

0.0992 

0,00384 

1*1518 

0.01139 

5.626 

0.821 

0.00088 

0.001671 

-140 

0.6037 

39.93 

0*0078 

204.8 

0.4907 

0.2866 

0,0949 

0,00423 

0,9576 

0,01209 

4,951 

0.818 

000091 

0.001563 

-120 

1.389 

39.20 

0*0170 

200.5 

0.4982 

0.2971 

0,0906 

0,00465 

0,8108 

0,01280 

4.457 

0.817 

0.00094 

0,001455 

-100 

2,878 

38.46 

0.0334 

196.1 

0.5069 

0.3087 

0,0863 

0,00511 

0.6961 

0,01352 

4.087 

0.817 

0,00097 

0*001349 

-90 

4,006 

38,08 

0.0453 

193,9 

0,5117 

0.3150 

0,0842 

0,00534 

0.6477 

0.01389 

3.936 

0,819 

0,00099 

0*001297 

-80 

5.467 

37*70 

0.0605 

191*6 

0*5169 

0.3215 

0.0821 

0,00559 

0*6042 

0.01426 

3.803 

0.820 

0.00101 

0*001244 

-70 

7,327 

37,32 

0,0793 

189,3 

0*5224 

0.3284 

0,0800 

0,00685 

0.5648 

0.01464 

3*686 

0,822 

0,00104 

0,001192 

-60 

9*657 

36*93 

0.1024 

186.9 

0,5283 

0,3357 

0,0780 

0.00611 

0,5289 

0,01502 

3*582 

0*825 

0,00106 

0*001140 

-50 

12*54 

36*54 

0,1305 

184,4 

0*5345 

0*3433 

0.0760 

0,00639 

0*4961 

0*01540 

3.490 

0,828 

0,00109 

0.001089 

-40 

16*05 

36*13 

0.1641 

181*9 

0,5392 

0.3513 

0.0740 

0.00668 

0.4660 

0.01579 

3*395 

0,831 

0.00112 

0.001038 

-30 

20*29 

35*73 

0.2041 

179.3 

0.5460 

0.3596 

0,0721 

0.00697 

0.4382 

0.01619 

3,320 

0.835 

0,00115 

0.000987 

-20 

25*34 

35.31 

0.2512 

176.6 

0,5531 

0,3684 

0.0702 

0.00728 

0.4126 

0,01660 

3.253 

0.S40 

0.00119 

0.000937 

-10 

31.3 

34.89 

0.3063 

173.8 

0,5607 

0.3776 

0.0683 

0.00761 

0.3887 

0,01701 

3.192 

0.845 

0,00123 

0,000887 

0 

38.28 

34,46 

03703 

170.9 

0,5689 

0,3874 

0.0665 

0.00794 

0.3666 

0,01743 

3.137 

0.850 

0.00127 

0,000838 

10 

46.38 

34.02 

0,4441 

167*9 

0.5775 

0.3976 

0.0647 

0,00829 

0,3458 

0,01786 

3.088 

0.857 

0.00132 

0,000789 

20 

55.7 

33.56 

0.5289 

164,8 

0,5867 

0.4084 

0.0629 

0.00865 

0.3264 

0.01831 

3.043 

0,864 

0,00138 

0.000740 

30 

66.35 

33.10 

0.6259 

161.6 

0.5966 

0.4199 

0.0612 

0,00903 

0,3082 

0.01876 

3.003 

0.873 

0,00144 

0.000692 

40 

78.45 

32,62 

0.7365 

158,1 

0.6072 

0.4321 

0,0595 

0,00942 

0,2909 

0,01923 

2.967 

0.882 

0.00151 

0.000644 

50 

92.12 

32,13 

0.8621 

154*6 

0.6187 

0.4452 

0,0579 

0,00983 

0,2747 

0,01972 

2.935 

0.893 

0,00159 

0,000597 

60 

107,5 

31,63 

1,0046 

150.8 

0.6311 

0*4593 

0,0563 

0.01025 

0.2592 

0.02022 

2.906 

0.906 

0,00168 

0,000551 

70 

124,6 

31,11 

1*1659 

146.8 

0.6447 

0.4746 

0,0547 

0,01070 

0.2446 

0,02075 

2.881 

0.921 

0.00179 

0,000505 

80 

143,7 

30.56 

1*3484 

142.7 

0.6596 

0*4915 

0.0532 

0.01116 

0.2306 

0,02131 

2.860 

0,938 

0,00191 

0,000460 

90 

164.8 

30*00 

1*5549 

138.2 

0.6762 

0,5103 

0.0517 

0,01165 

0,2172 

0.02189 

2,843 

0,959 

0.00205 

0*000416 

100 

188,1 

29,41 

1*7887 

133.6 

0.6947 

0*5315 

0.0501 

0,01217 

0.2043 

0.02252 

2,831 

0.984 

0*00222 

0,000372 

120 

241.8 

28.13 

2*3562 

123.2 

0.7403 

0.5844 

0,0472 

0,01328 

0.1800 

0.02392 

2,825 

1.052 

0.00267 

0.0D0288 

140 

306.1 

26.69 

3*1003 

111*1 

0,7841 

0*6613 

0.0442 

0.01454 

0.1569 

0.02560 

2*784 

1,164 

0.00338 

0,000208 

160 

382.4 

24.98 

4,1145 

96,4 

0.8696 

0.7911 

0,0411 

0,01603 

0.1344 

0,02779 

2*845 

1,371 

0.00469 

0,000133 

180 

472.9 

22,79 

5*6265 

77*1 

1*1436 

1.0813 

0.0376 

0,01793 

0,1110 

0,03102 

3*380 

1,870 

0.00791 

0*000065 


Nota i; La viscosìdad cinemática v y la dìfusividad tèrmíca a se pueden caìcular a partìr de sus definicìones, v - pJp y a - ktpc p — WPr. Las propiedades 
cuya lista se da aquf [excepto la densidad del vapor) se pueden usar a cualesquiera presiones con error despreciable, excepto a temperaturas cercanas al 
valor del punto crEtico. 

Nota 2: La unìdad Btu/lbm ■ C F, para el calor específìco, es equívalente a Btu/lbm R, y fa unidad Btu/h ft - °F P para la conductividad tèrmica es equívalente 
a Btu/h -ft - R, 

Fuente: Datos generados basándoseen el software EES desarroìlado por S. A. Klein y F. L. Alvarado. Fuentes originates: Reiner TÌIIneoRoth f Tundamental 
Equations of State", Shaker, Verlag, Aarehan, 1998; B. A. Youngbve y J. R Ely, 'Thermophysical Propertiesof Fluids. II Methane, Ethane f Propane, 
tsobutane and Normai Butane'L J. Phys . Chem. Ref. Data, VoL 16, No. 4, 1987; G, R. Somayajulu, - 'A Generalized Equation for Surface Tensíon from the 
Triple Point to the Critical Point", fntemationaf Journal of Thermophystcs^ Vol. 9, No. 4, 1988. 
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APÉNDICE 2 


TABIA A* 1 31 


Propiedades de fíquidos 

Caeficiente de 




Calor espe- 

Conductividaò 

Dìfusividad 

Viscosídad 

Víscosidad 

Número 

expansión. 

Temp., 

Densìdad, 

dfico r c p , 

térmíca, k, 

térmica, 

dinámica. 

cinemática. 

de Prandtl, 

volumétrica. 

7* fl F 

p, lbm/ft a 

Btu/lbm * R 

Btu/h * ft * R 

a, n 3 /s 

Pi Ibm/ft * h 

v t ft^/s 

Pr 

/3, 1/R 

Metano 

-280 

27.41 

0.8152 

0.1205 

1.497 X 10' 6 

0.3806 

3.857 X 10" 6 

2.575 

0.00175 

-260 

26.43 

0.8301 

0.1097 

1,389 X 10' 6 

0,2885 

3,032 x 10" 6 

2.183 

0.00192 

-240 

25.39 

0.8523 

0,0994 

1.276 X 10- 6 

0.2269 

2.482 x 10 -6 

1.945 

0.00215 

-220 

24.27 

0.8838 

0.0896 

1.159 X 10" 6 

0*1827 

2.091 X 10" 6 

1.803 

0.00247 

-200 

23.04 

0.9314 

0,0801 

1.036 X 10- 6 

0.1491 

1.798 x 10 -6 

1.734 

0.00295 

— 180 

21.64 

1.010 

0,0709 

9.008 x 10" 7 

0,1222 

1.568 x 10 -6 

1.741 

0.00374 

-160 

19.99 

1.158 

0.0616 

7.397 x 10' 7 

0.09929 

1.379 X ÌO' 6 

1.865 

0.00526 

-140 

17.84 

1.542 

0.0518 

5.234 X 10 -7 

0,07804 

1,215 X 10 -6 

2.322 

0.00943 


Metanol [C 3 H 3 (0H)] 


70 

49.15 

0.6024 

0.1148 

1.076 X 10 -6 

L394 

7.879 X 10" 6 

7.317 

0.000656 

90 

48,50 

0,6189 

0.1143 

1.057 X 10 -6 

1.194 

6.840 X 10 -6 

6.468 

0.000671 

110 

47.85 

0,6373 

0.1138 

1.036 x 10 -6 

1.034 

6.005 x 10 -6 

5.793 

0.000691 

130 

47.18 

0.6576 

0.1133 

1.014 x 10 -6 

0.9047 

5.326 x 10 -6 

5,250 

0.000716 

150 

46,50 

0.6796 

0.1128 

9.918 X 10 -7 

0.7984 

4.769 x 10 -6 

4.808 

0.000749 

170 

45.80 

0.7035 

0.1124 

9.687 x 10 -7 

0.7102 

4.308 x 10 -6 

4.447 

0.000789 


ìsobutano (RSOOa) 


-150 

42.75 

0,4483 

0.0799 

1.157 X 10 -6 

2.310 

1.500 x 10- 5 

12.96 

0.000785 

-100 

4L06 

0.4721 

0,0782 

1,120 X 10 -s 

1,321 

8.939 x 10 -6 

7.977 

0.000836 

-50 

39.31 

0.4986 

0,0731 

1.036 X 10 -6 

0,8553 

6.043 x 10 -6 

5.830 

0.000908 

0 

37.48 

0.5289 

0.0664 

9.299 x 10 -7 

0.5945 

4.406 X 10' 6 

4.738 

0.001012 

50 

35.52 

0,5643 

0.0591 

8.187 X 10 -7 

0,4306 

3.368 X 10 -6 

4.114 

0.001169 

100 

33.35 

0.6075 

0.0521 

7.139 X 10 -7 

0.3185 

2.653 X 10 -6 

3.716 

0.001421 

150 

30.84 

0.6656 

0.0457 

6.188 x 10 -7 

0.2361 

2,127 X 10 -6 

3,437 

0.001883 

200 

27.73 

0.7635 

0.0400 

5.249 x 1Q -7 

0.1710 

1.713 X 10 -6 

3.264 

0,002970 


Gliceńna 


32 

79.65 

0.5402 

0.163 

1.052 x 10~ 6 

25 370 

0.08847 

84101 


40 

79.49 

0,5458 

0.1637 

1.048 x 10- 6 

17 291 

0,06042 

57655 


50 

79.28 

0.5541 

0.1645 

1.040 X 10 -6 

10 259 

0.03594 

34561 


60 

79,07 

0,5632 

0J651 

1.029 x 1Q -6 

5 568 

0.01956 

18995 


70 

78.86 

0.5715 

0.1652 

1.018 x 10 -6 

3 392 

0.01195 

11730 


80 

78.66 

0.5794 

0.1652 

1.007 X 10" s 

1 979 

0.00699 

6941 


90 

78.45 

0,5878 

0.1652 

9.955 X 10 -7 

1 352 

0.004787 

4809 


100 

78.24 

0.5964 

0.1653 

9.841 X 10 -7 

8 19.6 

0.00291 

2957 






Ace/fe para motor (no usado) 




32 

56.12 

0,4291 

0.0849 

9.792 X 10 -7 

9226 

4.566 X 10' 2 

46636 

0.000389 

50 

55.79 

0.4395 

0.08338 

9.448 X 10' 7 

4357 

2.169 x 10' 2 

22963 

0.000389 

75 

55,3 

0,4531 

0.08378 

9.288 X 10 -7 

1543 

7.751 X 10' 3 

8345 

0.000389 

100 

54.77 

0.4669 

0.08367 

9.089 X 10 -7 

586.9 

2.977 X 10' 3 

3275 

0.000389 

125 

54,24 

0.4809 

0.08207 

8.740 X 10 -7 

274.2 

1.404 X 10' 3 

1607 

0.000389 

150 

53.73 

0,4946 

0,08046 

8.411 x 10 -7 

138,0 

7.135 x 10' 4 

848,3 

0.000389 

200 

52.68 

0.5231 

0.07936 

7.999 X 10 -7 

50,61 

2.668 x 10' 4 

333,6 

0.000389 

250 

51.71 

0.5523 

0.07776 

7.563 x 10' 7 

24.28 

1.304 X 10' 4 

172.5 

0.000389 

300 

50.63 

0.5818 

0,07673 

7.236 x 1Q' 7 

13.18 

7.232 X 10' 5 

99,94 

0,000389 


Fuente: Datos generados basándose en el sofhvare EES desarrollado por S, A, Kleín y R L. Alvarado. Origmalmente basados en varias fuenles. 
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APÉNDJCE 2 


1 TABLA 

A-141 







i 

Propiedades de metales líquidos 

Temp. t 

r T °F 

Densidad, 

Ibm/ft 3 

Calor espe- 
cífico, c pr 
Btu/lbm ■ R 

Conductividad 

térmica, 

F Btu/h ft R 

Dìfusivrdad 
térmíca t 
a t ft a /s 

Viscosidad 
dinámíca f 
tbm/ft - h 

Viscosidad 
cfnemática, 
v, ft 2 /s 

Número de 
Prandti, 

Pr 

Coeficiente de 
expansión 
volumètrica f 

1/R 

Mercurìo (Hg), puntode fusión: -38°F 

32 

848*7 

0.03353 

4.727 

4.614 X 10' 5 

4.081 

1.335 X 10- 6 

0.02895 

1.005 X 10- 4 

50 

847.2 

0.03344 

4.805 

4.712 x 10' 5 

3,933 

1.289 x 10- 6 

0.02737 

1.005 x 10- 4 

100 

842.9 

0*03319 

5.015 

4.980 x 10- 5 

3.571 

1.176 x 10- 6 

0.02363 

1.005 X 10" 4 

150 

838.7 

0.03298 

5.221 

5.244 X ÌO' 5 

3,284 

1.087 X 10- 6 

0.02074 

1.005 x 10- 4 

200 

834.5 

0.03279 

5.422 

5.504 X 10- 5 

3*057 

1.017 x 10" 6 

0.01849 

1.005 x 10- 4 

300 

826*2 

0*03252 

5*815 

6.013 x 10- 5 

2*730 

9.180 x 10- ? 

0.01527 

1.005 X 10" 4 

400 

817.9 

0.03236 

6.184 

6.491 x 10- 5 

2*510 

8.524 x 10“ 7 

0,01313 

1.008 x 10" 4 

500 

809.6 

0.03230 

6.518 

6.924 x 10- 5 

2*349 

8.061 x 10- 7 

0*01164 

1.018 x ÌO -4 

600 

801*3 

0.03235 

6.839 

7.329 x 10- 5 

2*227 

7.719 X ÌO' 7 

0.01053 

1.035 X 10 -4 

Bismuto (Bi), punto de fusión ; 520°F 

700 

620.7 

0*03509 

9.361 

1.193 x 10" 4 

3.606 

1.614 X 10- 6 

0.01352 


800 

616.5 

0*03569 

9.245 

1.167 x 10' 4 

3.291 

1.482 x 10 -6 

0*01271 


900 

612.2 

0.0363 

9.129 

1.141 x 10- 4 

2.976 

1.350 x 10" 6 

0.01183 


1 000 

608.0 

0.0369 

9.014 

1.116 x lO' 4 

2.661 

1.215 x 10" 6 

0.0109 


1 100 

603.7 

0.0375 

9.014 

1.105 x 10' 4 

2.474 

1.138 x 10" 6 

0.01029 


Pìomo (Pb), punto de fusìón,- 621 °F 

700 

658 

0.03797 

9.302 

1.034 X 10- 4 

5*803 

2.450 x 10- 6 

0.02369 


800 

654 

0.03750 

9*157 

1.037 x ÌO* 4 

5*234 

2.223 x 10-« 

0.02143 


900 

650 

0.03702 

9.013 

1.040 x 10- 4 

4*667 

1.994 x 10" 6 

0*01917 


1 000 

645.7 

0.03702 

8.912 

1.035 x 10- 4 

4.328 

1.862 x 10- 6 

0,01798 


1 100 

641*5 

0.03702 

8.810 

1.030 x 10- 4 

3,989 

1.727 x 10- 6 

0*01676 


1 200 

637.2 

0.03702 

8.709 

1.025 x 10- 4 

3.650 

1.590 x 10- 6 

0.01551 


Sodio (Na), punto de fusión: 208T 

300 

57.13 

0.3258 

48.19 

7.192 x 10- 4 

1*489 

7.239 X 10- ! 

0.01007 


400 

56.28 

0.3219 

46.58 

7.142 X ÌO' 4 

1.286 

6.350 X 10 -6 

0.008891 


500 

55.42 

0.3181 

44,98 

7.087 x 10- 4 

1.084 

5.433 x lO' 6 

0.007667 


600 

54.56 

0.3143 

43*37 

7.026 X 10- 4 

0,8814 

4.488 x 10- 6 

0.006387 


800 

52.85 

0.3089 

40.55 

6.901 x 10“ 4 

0.6380 

3.354 x 10" 6 

0.004860 


1 000 

51.14 

0*3057 

38*12 

6.773 x 10" 4 

0*5549 

3.014 X 10-« 

0*004449 


Potasio (K) t punto de fusión: 147°F 

300 

50.40 

0.1911 

26.00 

7.500 x 10" 4 

0.8950 

4.933 X 10' 6 

0.006577 


400 

49.58 

0.1887 

25.37 

7.532 x 10" 4 

0.8031 

4.500 X 10- 6 

0.005975 


500 

48.76 

0.1863 

24.73 

7.562 X lO’ 4 

0.7113 

4.052 x 10- 6 

0.005359 


600 

47.94 

0.1839 

24.09 

7.591 x 10" 4 

0.6194 

3.589 x 10- 6 

0.004728 


800 

46.31 

0.1791 

22.82 

7.643 X 10- 4 

0.4357 

2.614 x 10- 6 

0.003420 


1000 

44.62 

0.1791 

21.34 

7.417 x 10‘ 4 

0.3870 

2.409 x 10' 6 

0.003248 


Sodio-potasio (22% Na-78% K), punto de fusión-. 12°F 

200 

52.99 

0.2259 

14.79 

3.432 X 10- 4 

1*399 

7.331 X 10~ 6 

0.02136 


300 

52.16 

0*2230 

14.99 

3.580 X 10" 4 

1.248 

6.647 x 10" 6 

0.01857 


400 

51.32 

0.2201 

15.19 

3.735 X 10' 4 

1.098 

5.940 X 10" 6 

0.0159 


600 

49.65 

0.2143 

15.59 

4.070 x 10‘ 4 

0.7966 

4.456 X 10" 6 

0*01095 


800 

47*99 

0.2100 

15.95 

4.396 X 10- 4 

0.5541 

3.207 X 10" 6 

0*007296 


1 000 

46.36 

0.2103 

16.20 

4.615 X 10' 4 

0.4871 

2.919 X 10" 6 

0.006324 



Fuente: Datos generados basándose en eí software EES desarrotlado por S. A. Klern y F. L. Alvarado. Orrgínalmente basados en varias foentes. 
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APÉNDICE 2 


TABLA A-151 


Propiedades del aire a la presión de 1 atm 


Temp.. 

T, °F 

Densidad, 
p, lbm/ft 3 

Caior 

específico, 
Btu/ibm ■ R 

Conductividad 
térmica, 
k, Btu/h • ft • R 

Difusividad 
térmica, 
a, ft ; 7h 

Víscosídad 
dínámíca H 
p, ìbm/ft ■ h 

Viscosidad 
cmemática, 
ir, ft*/h 

Número de 
Prandti, 

Pr 

-300 

0.24844 

0.5072 

0.00508 

0.0403 

0.01454 

0.0585 

1.4501 

-200 

0.15276 

0,2247 

0.00778 

0.2266 

0.02438 

0,1596 

0*7042 

-100 

0.11029 

0.2360 

0.01037 

0.3985 

0.03255 

0.2951 

0,7404 

-50 

0,09683 

0.2389 

0.01164 

0.5029 

0.03623 

0.3741 

0*7439 

0 

0.08630 

0.2401 

0,01288 

0,6215 

0.03970 

0.4601 

0*7403 

10 

0.08446 

0.2402 

0.01312 

0.6468 

0.04038 

0.4781 

0*7391 

20 

0.08270 

0.2403 

0.01336 

0.6726 

0.04104 

0.4963 

0.7378 

30 

0,08101 

0.2403 

0.01361 

0.6990 

0.04170 

0.5148 

0.7365 

40 

0.07939 

0.2404 

0.01385 

0.7259 

0.04236 

0.5335 

0.7350 

50 

0.07783 

0.2404 

0.01409 

0.7532 

0.04300 

0.5525 

0,7336 

60 

0.07633 

0.2404 

0.01433 

0.7810 

0.04365 

0.5718 

0.7321 

70 

0.07489 

0.2404 

0.01457 

0.8093 

0.04428 

0.5913 

0.7306 

80 

0.07350 

0.2404 

0.01481 

0.8381 

0,04491 

0.6110 

0.7290 

90 

0.07217 

0.2404 

0.01505 

0.8673 

0.04554 

0.6310 

0.7275 

100 

0.07088 

0.2405 

0.01529 

0.8969 

0.04615 

0.6512 

0,7260 

110 

0.06963 

0.2405 

0.01552 

0.9270 

0.04677 

0.6716 

0,7245 

120 

0.06843 

0.2405 

0.01576 

0.9575 

0.04738 

0.6923 

0*7230 

130 

0.06727 

0.2405 

0.01599 

0.9884 

0.04798 

0.7132 

0*7216 

140 

0.06615 

0.2406 

0.01623 

1.0198 

0.04858 

0.7344 

0.7202 

150 

0,06507 

0.2406 

0.01646 

1.0515 

0.04917 

0.7558 

0*7188 

160 

0,06402 

0.2406 

0.01669 

1.0836 

0.04976 

0.7774 

0*7174 

170 

0.06300 

0.2407 

0.01692 

1.1160 

0.05035 

0.7992 

0.7161 

180 

0,06201 

0,2408 

0,01715 

1.1489 

0.05093 

0.8213 

0.7148 

190 

0.06106 

0.2408 

0.01738 

1.1821 

0.05151 

0.8435 

0.7136 

200 

0,06013 

0.2409 

0.01761 

1.2156 

0.05208 

0.8660 

0.7124 

250 

0.05590 

0.2415 

0.01874 

1.3884 

0.05488 

0.9818 

0,7071 

300 

0,05222 

0.2423 

0.01985 

1.5690 

0.05758 

1.1027 

0.7028 

350 

0.04899 

0.2433 

0.02094 

1.7566 

0.06020 

1.2288 

0.6995 

400 

0,04614 

0.2445 

0.02200 

1.9507 

0.06274 

1.3598 

0.6971 

450 

0.04361 

0.2458 

0.02305 

2.1508 

0,06522 

1,4955 

0.6953 

500 

0.04134 

0.2472 

0.02408 

2.3565 

0.06762 

1.6359 

0,6942 

600 

0,03743 

0,2503 

0,02608 

2,7834 

0.07225 

1.9300 

0.6934 

700 

0,03421 

0,2535 

0.02800 

3.2292 

0.07666 

2.2411 

0,6940 

800 

0.03149 

0.2568 

0.02986 

3.6925 

0,08088 

2.5684 

0,6956 

900 

0,02917 

0.2599 

0.03164 

4.1721 

0.08494 

2.9112 

0*6978 

1000 

0.02718 

0,2630 

0.03336 

4.6671 

0.08883 

3,2688 

0,7004 

1500 

0,02024 

0.2761 

0,04106 

7.3465 

0.10644 

5.2584 

0.7158 

2 000 

0.01613 

0.2855 

0.04752 

10.3200 

0.12163 

7.5418 

0.7308 

2 500 

0,01340 

0.2922 

0,05309 

13.5532 

0.13501 

10.0733 

0.7432 

3 000 

0.01147 

0.2972 

0.05811 

17.0526 

0.14696 

12.8170 

0*7516 

3 500 

0.01002 

0.3010 

0.06293 

20.8709 

0.15771 

15.7428 

0*7543 

4 000 

0.00889 

0,3040 

0.06789 

25.1094 

0.16745 

18.8252 

0*7497 


Núta: Para los gases ideales, las propiedades c pr k t p. y Pr son independientes de la presión. Las propiedades p t v y a a una prestón P (en atmí diferente 
de 1 atm se determìnan al multìplicar los valores de p, a la temperatura dada por Pya\ dividir v y a entre P, 

Fuente: Datos generados basándose en el software EES desarrollado por S. A. Klein y F. L Alvarado. Fuentes origìnales: Keenan, Chao, Keyes, Gas Tables, 
Wiley, 198, y Thermophysìcaì Properties ofMatier, Vol. 3: Thermal Conductivity ; Y. S. Touloukían, R E. Liley, S. C. Saxena, VoL 11: Viscosity, Y. S. 
Toulouktan, S. C. Saxena y P. Hestermans, iF!/Plenun r NY, 1970, ISBN 0-306067020-8. 
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APÉNmCE 2 


TABLA A-161 


Propiedades de gases a la presìón de 1 atm 




Calor 

Conductividad 

Difusividad 

Viscosidad 

Viscosidad 

Número de 

Temp., 

Densidad r 

específico, 

térmica, 

térmica, 

dinámica, 

cínemática. 

Prandti, 

r, °f 

p, lbm/ft 3 

c pí Btu/lbm ■ R 

k, Btu/h • ft • R 

«, ft 2 /h 

fx, Ibm/ft • h 

v, ft 2 /h 

Pr 

Bióxído de carbono , C0 2 

-50 

0.14712 

0,1797 

0.00628 

0.2376 

0,02786 

0,1894 

0.7970 

0 

0.13111 

0.1885 

0.00758 

0.3068 

0.03118 

0.2378 

0.7751 

50 

0.11825 

0.1965 

0.00888 

0.3820 

0.03443 

0.2911 

0.7621 

100 

0.10769 

0.2039 

0.01017 

0.4631 

0.03762 

0.3493 

0.7543 

200 

0.09136 

0.2171 

0.01273 

0.6422 

0.04382 

0.4796 

0.7469 

300 

0.07934 

0.2284 

0.01528 

0.8428 

0,04978 

0.6275 

0.7445 

500 

0.06280 

0.2473 

0.02027 

1.3054 

0.06104 

0.9720 

0.7446 

1000 

0.04129 

0.2796 

0,03213 

2.7837 

0.08572 

2.0762 

0.7458 

1 500 

0.03075 

0.2995 

0.04281 

4,6471 

0.10640 

3.4596 

0,7445 

2 000 

0.02450 

0,3124 

0.05193 

6.7845 

0.12424 

5.0705 

0.7474 

Monóxido de carbono , CO 

-50 

0.09363 

0.2571 

0.01118 

0.4644 

0.03391 

0,3621 

0.7798 

0 

0.08345 

0.2523 

0.01240 

0.5888 

0.03731 

0.4471 

0,7593 

50 

0.07526 

0.2496 

0.01359 

0.7233 

0.04058 

0.5392 

0.7454 

100 

0.06854 

0.2484 

0.01476 

0.8669 

0,04372 

0.6380 

0,7359 

200 

0.05815 

0.2485 

0,01702 

1.1782 

0,04965 

0.8538 

0.7247 

300 

0.05049 

0.2505 

0,01920 

1,5181 

0.05512 

1.0916 

0.7191 

500 

0.03997 

0.2567 

0.02331 

2.2719 

0.06487 

1.6229 

0.7143 

1000 

0.02628 

0.2732 

0.03243 

4.5174 

0.08402 

3.1973 

0.7078 

1 500 

0.01957 

0.2862 

0,04049 

7.2281 

0.09957 

5.0868 

0.7038 

2 000 

0.01559 

0.2958 

0.04822 

10.4513 

0,11630 

7.4576 

0.7136 

Metano , 

-50 

0.05363 

0.5335 

0,01401 

0.4897 

0.02110 

0.3934 

0.8033 

0 

0.04779 

0.5277 

0.01616 

0.6407 

0.02342 

0.4901 

0,7649 

50 

0.04311 

0.5320 

0,01839 

0.8020 

0.02568 

0.5958 

0.7428 

100 

0.03925 

0.5433 

0.02071 

0,9712 

0.02787 

0.7100 

0.7311 

200 

0.03330 

0.5784 

0.02559 

1.3285 

0,03206 

0.9625 

0.7245 

300 

0.02892 

0.6226 

0.03077 

1,7091 

0,03600 

1.2447 

0.7283 

500 

0.02289 

0.7194 

0.04195 

2,5469 

0,04322 

1,8879 

0,7412 

1000 

0.01505 

0.9438 

0,07346 

5.1718 

0,05831 

3,8743 

0.7491 

1 500 

0.01121 

1.1162 

0,10766 

8,6040 

0,07105 

6.3377 

0.7366 

2 000 

0.00893 

1.2419 

0.14151 

12.7568 

0.08378 

9,3796 

0,7353 

Hidrógeno, H 2 

-50 

0,00674 

3,0603 

0.08246 

3.9982 

0.01789 

2.6541 

0,6638 

0 

0.00601 

3.2508 

0.09049 

4.6346 

0.01937 

3.2256 

0.6960 

50 

0.00542 

3.3553 

0.09818 

5.4017 

0.02081 

3.8417 

0,7112 

100 

0.00493 

3.4118 

0.10555 

6.2715 

0.02220 

4.5012 

0,7177 

200 

0.00419 

3.4549 

0.11946 

8.2616 

0,02488 

5,9458 

0,7197 

300 

0.00363 

3.4613 

0.13241 

10.5266 

0.02744 

7,5516 

0.7174 

500 

0.00288 

3,4572 

0.15620 

15.7053 

0.03228 

11.2224 

0,7146 

1000 

0.00189 

3,5127 

0.20989 

31.5924 

0.04326 

22.8748 

0.7241 

1 500 

0.00141 

3,6317 

0.26381 

51.5621 

0.05319 

37.7584 

0.7323 

2 000 

0.00112 

3,7656 

0.31923 

75.5304 

0,06241 

55.6045 

0.7362 
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1 TABLA 1 

*-16l 







Propiedades de gases a la presión de 1 atm iconclusión) 

Temp., 

T, °F 

Densidad, 
p, lbm/ft 3 

Caior 

específico, 
c pi Btu/íbm ■ R 

Conductìvidad 
térm íca, 
k t Btu/h ■ ft * R 

Difusividad 
térmìca, 
í* p ft 2 /fi 

Viscosidad 
dinámica, 
n, Ibm/ft • h 

Viscosídad 
cínemática, 
v, ft 2 /h 

Número de 
Prandtl, 

Pr 

Nitrógeno, N 2 

-50 

0.09364 

0.2320 

0,01176 

0.5414 

0.03420 

0.3652 

0.6746 

0 

0.08346 

0.2441 

0,01300 

0.6382 

0.03758 

0.4503 

0.7056 

50 

0.07527 

0.2480 

0,01420 

0.7607 

0.04084 

0.5426 

0.7133 

100 

0,06854 

0.2489 

0.01537 

0.9007 

0.04399 

0.6418 

0.7126 

200 

0.05815 

0.2487 

0.01760 

1.2166 

0.04997 

0.8592 

0.7062 

300 

0.05050 

0.2492 

0.01970 

1,5655 

0,05554 

1.0998 

0.7025 

500 

0.03997 

0.2535 

0.02359 

2.3278 

0.06561 

1.6413 

0.7051 

1 000 

0.02628 

0.2697 

0.03204 

4.5213 

0.08593 

3,2697 

0.7232 

1 500 

0.01958 

0.2831 

0.04002 

7,2230 

0.10184 

5.2021 

0.7202 

2 000 

0.01560 

0.2927 

0.04918 

10.7726 

0.11563 

7.4137 

0.6882 

Oxígeno, 0 2 

-50 

0.10697 

0.2331 

0.01216 

0.4877 

0.03976 

0.3717 

0.7622 

0 

0.09533 

0.2245 

0.01346 

0.6290 

0.04385 

0.4599 

0.7312 

50 

0.08598 

0.2209 

0.01475 

0.7764 

0.04774 

0.5553 

0.7152 

100 

0.07830 

0.2200 

0.01601 

0.9295 

0.05147 

0.6574 

0.7072 

200 

0.06643 

0.2221 

0.01851 

1.2544 

0.05849 

0,8806 

0.7020 

300 

0.05768 

0.2262 

0.02096 

1.6065 

0.06503 

1.1274 

0.7018 

500 

0.04566 

0.2352 

0.02577 

2.3993 

0.07701 

1.6865 

0.7029 

1000 

0.03002 

0,2520 

0.03698 

4,8870 

0.10277 

3.4234 

0.7005 

1 500 

0.02236 

0.2626 

0.04701 

8.0060 

0.12505 

5.5921 

0,6985 

2 000 

0.01782 

0.2701 

0.05614 

11.6686 

0.14527 

8.1542 

0,6988 

Vapor de agua r H 2 0 

-50 

0.06022 

0.4512 

0.00797 

0.2935 

0.01776 

0.2949 

1.0050 

0 

0.05367 

0.4484 

0.00898 

0.3732 

0.02013 

0.3750 

1.0049 

50 

0.04841 

0.4472 

0.01006 

0.4647 

0.02254 

0.4656 

1.0018 

100 

0,04408 

0.4473 

0.01121 

0.5686 

0.02499 

0.5668 

0.9969 

200 

0,03740 

0.4503 

0.01372 

0.8146 

0.03000 

0.8020 

0.9845 

300 

0.03248 

0.4557 

0.01648 

1.1133 

0.03512 

1.0814 

0.9713 

500 

0.02571 

0.4707 

0.02267 

1.8736 

0.04564 

1.7752 

0.9475 

1000 

0.01690 

0.5167 

0.04134 

4.7333 

0.07251 

4.2900 

0.9063 

1 500 

0.01259 

0.5625 

0.06315 

8.9185 

0.09873 

7.8422 

0.8793 

2 000 

0.01003 

0.6034 

0.08681 

14.3426 

0.12319 

12.2812 

0.8563 


Nota: Para los gases ideales, las propledades c pt k, py Pr son independientes de la preslón. Las propíedades p r v y a a una presión P(en atm} diferente 
de 1 atm se determínan al multíplicar los valores de p, a fa temperatura dada r por Py al divídir v y ot entre P 

Fuente: Datos generados hasándose en el software EES desarrollado por S. A, KJein y F. L Alvarado, Ongrnalmente basados en varias fuentes. 
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APÉNDICE 2 


TABLA A-171 


Propiedades de la atmósfera a gran altitud 


Altìtud, 
z, ft 

Temperatura, 

T, °F 

Presión, 

psìa 

Gravedad, 
g t ft/s 2 

Veiocidad 
del sonido, 
c T ft/s 

Densidad, 
p, Ibm/ft 3 

Viscosidad, 

/x, Ibm/ft ■ s 

Conductiv!- 
dad térmìca, 
k, Btu/h ■ ft • R 

0 

59.00 

14.7 

32,174 

1 116 

0.07647 

1.202 X 10" 5 

0.0146 

500 

57.22 

14.4 

32.173 

1 115 

0.07536 

1.199 X 10~ 5 

0.0146 

1 000 

55.43 

14.2 

32.171 

1 113 

0.07426 

1.196 X 10- 6 

0.0146 

1 500 

53,65 

13,9 

32.169 

1 111 

0,07317 

1.193 X 10- 5 

0.0145 

2 000 

51,87 

13.7 

32.168 

1 109 

0.07210 

1.190 x 10- 5 

0.0145 

2 500 

50.09 

13.4 

32.166 

1 107 

0.07104 

1.186 x 10- 6 

0.0144 

3 000 

48.30 

13,2 

32.165 

1 105 

0.06998 

1,183 X 10" 5 

0,0144 

3 500 

46,52 

12.9 

32.163 

1 103 

0.06985 

1.180 x 10- 5 

0.0143 

4 000 

44,74 

12.7 

32.162 

1 101 

0.06792 

1.177 x 10- 5 

0,0143 

4 500 

42,96 

12.5 

32.160 

1 099 

0.06690 

1.173 x 10-* 

0.0142 

5 000 

41,17 

12.2 

32.159 

1 097 

0,06590 

1.170 x 10- 6 

0,0142 

5 500 

39.39 

12.0 

32.157 

1095 

0.06491 

1.167 x 10- 5 

0.0141 

6 000 

37.61 

11.8 

32.156 

1093 

0.06393 

1,164 X 10‘ 5 

0.0141 

6 500 

35.83 

11.6 

32.154 

1 091 

0.06296 

1.160 X 10- 5 

0.0141 

7 000 

34,05 

11.3 

32.152 

1 089 

0.06200 

1.157 x 10' s 

0.0140 

7 500 

32.26 

11.1 

32.151 

1 087 

0.06105 

1.154 x 10- 5 

0.0140 

8 000 

30.48 

10.9 

32.149 

1 085 

0.06012 

1.150 x 10- 5 

0.0139 

8 500 

28,70 

10,7 

32.148 

1 083 

0.05919 

1.147 x 10- 5 

0.0139 

9 000 

26,92 

10,5 

32.146 

1 081 

0.05828 

1.144 x 10- s 

0,0138 

9 500 

25,14 

10,3 

32,145 

1 079 

0.05738 

1.140 X 10- 5 

0.0138 

10000 

23,36 

10,1 

32.145 

1 077 

0.05648 

1.137 X ÌO' 5 

0.0137 

11 000 

19.79 

9.72 

32.140 

1 073 

0.05473 

1.130 x 10- 5 

0.0136 

12 000 

16,23 

9.34 

32.137 

1069 

0,05302 

1.124 x 10- 5 

0,0136 

13 000 

12,67 

8.99 

32,134 

1065 

0,05135 

1.117 x 10- 5 

0,0135 

14 000 

9,12 

8.63 

32.131 

1 061 

0,04973 

1.110 x 10" 5 

0.0134 

15 000 

5.55 

8,29 

32.128 

1 057 

0.04814 

1.104 x 10 -5 

0.0133 

16 000 

+ 1,99 

7,97 

32,125 

1 053 

0.04659 

1,097 x 10" 5 

0.0132 

17 000 

“1.58 

7.65 

32.122 

1 049 

0.04508 

1.090 X 10' 5 

0.0132 

18 000 

-5.14 

7.34 

32.119 

1 045 

0.04361 

1.083 x 10" 5 

0.0130 

19 000 

-8.70 

7,05 

32.115 

1 041 

0.04217 

1.076 X 10" 5 

0.0129 

20 000 

-12.2 

6,76 

32.112 

1 037 

0.04077 

1.070 X lO- 5 

0,0128 

22 000 

-19.4 

6,21 

32,106 

1 029 

0.03808 

1,056 X 10" 5 

0,0126 

24 000 

-26.5 

5,70 

32,100 

1 020 

0,03553 

1.042 x 10' 5 

0.0124 

26 000 

-33,6 

5,22 

32.094 

1012 

0,03311 

1.028 X 10" 5 

0.0122 

28 000 

—40.7 

4.78 

32.088 

1003 

0.03082 

1.014 x 10 -5 

0.0121 

30 000 

-47.8 

4.37 

32.082 

995 

0.02866 

1.000 x 10' 5 

0.0119 

32 000 

-54,9 

3.99 

32.08 

987 

0,02661 

0.986 x 10- 5 

0.0117 

34 000 

-62.0 

3.63 

32.07 

978 

0.02468 

0.971 x 10" 5 

0,0115 

36 000 

-69.2 

3,30 

32.06 

969 

0.02285 

0.956 x 10 -5 

0,0113 

38 000 

-69,7 

3.05 

32.06 

968 

0.02079 

0.955 x 10 -5 

0.0113 

40 000 

-69,7 

2,73 

32.05 

968 

0.01890 

0.955 x 10 -s 

0.0113 

45 000 

-69.7 

2,148 

32.04 

968 

0.01487 

0.955 x 10 -5 

0.0113 

50 000 

-69.7 

1.691 

32.02 

968 

0.01171 

0,955 x 10" 5 

0.0113 

55 000 

-69.7 

1,332 

32.00 

968 

0.00922 

0.955 x 10 -5 

0.0113 

60 000 

—69.7 

1.048 

31.99 

968 

0.00726 

0.955 X ÌO -5 

0.0113 


Fuente: U. S, Standard Atmosphere Supplements, II, S. Government Printìng Office, 1966. Basadas en las condiciones medías redondeadas ai ano a 45° 
de latitud y varían con el momento del aho y los patrones meteorolúgicos, Las condiciones al nivel del mar (z = 0) se toman como P = 14.696 p$ia f T = 
59T t p = 0.076474 Ibm/fl 3 . g= 321741 ft 2 /s. 
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A 

Àbsordón especiral, coefìciente de, 745 
Absortividad, 684-685 
Absortívidad, espectral, 745 
direccionaJ, 685 
hemìsférica, 685 
Absorlivídad solar, 691 
Acondicionamiento dei aire T 40 
Adìabático, 148 
Agitación mecánica, 573 
Aire airapado, espacios de, 181 
Aislador, 20 

Aìslamiento, 142, ! 77. V también 
Aislamiento térmico 
Aislamiento ténnico, 423^433 

aislamiento de fibra de vidrio. 417 
aislamìento de rubos, 430 
espesor óptimo, 429-430,431-433 
materiales de aislamiento, 426-427 
razones para aislar, 425-427 
superaisíadores, 427-428 
temperalnra superfìcial y T 430-43 J 
valor fl, 428-429 
Aíeia, ecuadon de la, 159-164 
Aleta, efectivìdad de la t 166-169 
Aleta, el'ìciencia dc Ja, 164-166 
Aleta, longitud de la, 166, 169-171 
Aletas, 159 
Aluminio, 537 

Ánálisìs térmico general, 458-463 
Ánalogía eléctrica, 147 
Analogía eléctrica de 3a resisiencia de la 
superficie a la radiación, 728 
Ànakigía eléctrica de ìa resistencia del 
espacio a la radiacíón, 729 
Angulo sólido, 674-675 
Anísotrópico, 65 

Àproximación de un término, 230 
Àrea superfìdal 
cucrpo desnudo, 41 
veloctdad de transferencia del calor, 
159 

Áreas de aplicación, 3 
Àspcreza de los lubos. 476 
Aspereza reladva, 475 
Aspereza superficial, 410-41K 413 


B 

Balance de energía, método deL 292 
Bancos horizontales de tubos, 586 
Bessel, función dc, de orden cero, 230, 231 
Bi, 220,226, 236 


Bidimensional, 64 
Bíasius, H., 377, 378 
Blasius, soludón de, 378, 380 
BJindajes contra la radíacidn dc capas 
múltiples, 734 

BolUmann, constante de, 668, 67S 
BoJtzmann, Ludwíg, 667 
Borde de vìdrio, 533 
Boussínesq, aproximación de, 507 
Btu, 6 

c 

CabezaJes, 611 
Cal, 41 
caL 6 

Calcio f sílicato de, 427 
Caldera, 612. 622, 624 
Calefacción central, 40 
Catentador por resistencìa, 424 
Caliente al blanco, 670 
Caliente al rojo. 670 
Calor, 2,9 
Calor, adicídn de, 9 
Calor, balance de, 12 
Calor, conducdón del. V. Conducción 
Calor del cuerpo, 9 
Calor especí'fico, 7-8 
Calor específico a presìón constánte, 7 
Calor especffico a volumen constante, 7 
Calor, fìujo de, 9, 10 
Calon fuenle de, 66 
Calor, generación de!, 12, 66 
Calor latente, 7, 753 
Calor latente, pérdida de, 753, 755 
Calor latente modificado de vaporización, 
580 

Calor, pérdida de 

alambre eléctrico aislado, 158-159 
chimenea, 307-311 
duetos de caLefaccíón en ei sótano, 
15-16 

Jatente, 753, 755 
pared, 138-139, 178-179 
pared compuesta, 148-149 
persona, 21-32 
por evaporación, 755 
sensible, 753 
sensible total, 754 
superficies con aletas, 159-174 
techo, 19 

tubo aislado de vapor, 155-157 
tubo de vapor, 94-96, 386-387 
tubos de agua caliente. 514-515 


tubos de vapor enterrados, 174, 177 
ventana de una so!a hoja, 139-140 
ventanas con marco de alumìnio, 
541-542 

ventanas de hoja doble, 140-141, 
526-527 
Calor, reehazo de. 9 
Calor sensible, 6, 753 
Calor sensíble, pérdida de, 753 
Calor sensible, pérdida total de, 754 
Calor soíar. coeficiente de ganancia de 
(SHGC), 694 

Calor, sumideros de, 66, 171-173, 473 
Calor, transferencia de, 2, 9-11 
aletas triangu lares, 279-301 
cilindro corto, 251 -252 
colector solar tubular, 736-739 
condensacíón, 578 
convección externa forzada, 398-399 
conveccàón natural, 504 
cubierta esférica, 527-528 
cuerpo humano, 765-766 
de estado estacionario contra régimen 
transitorio, 63-64 
direccìón de la, 62 
ebullición. 562-564 
hornos, 33-34 
ingenieria de la, 4-6 
intercambiador de calor, límite superìor 
de un, 633-634 
muUidimensional,64-65 
paredes/ tec ho, 179-18 5 
placas isménnicas, 32-33 
radiación. V. Radiación, transferencia 
de calor por 

recinto cerrado esférico, 527-528 
rccipiente esféiico, 152-155 
tubos dc agua, 177 
tubos de vapor com aletas, 172-174 
ventanas, 533-543 
Caloría (Cal), 41 
caloría (cal) T 6 
Calórico, 4 
Calórico, teorfa deL 4 
Canal abierto, flujo en, 360 
Cantidades espectrales, 677-678 
Capa límite, aproximaciones de la, 372 
Capa límite. ecuacíoncs no dimensionales 
de la, 380 

Capa límite, espesor de la t 362, 363, 378 

Capa límìte laminar, 362 

Capa límitc térmica, 364 

Capa líinite térmica, cspesor de la, 380 

Capa Jfmite turbulcnta, 362, 363 
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Capa turbulenEa, 365 
Capaeìdad calorffiea. 23 
Capaeidad calorffìea. razón de, 621 
Capacidad nomínaK problemas de t 4 
Capacidades, reladón de, 636 
Casco y tnbo, ìiitercambuidor de calor de, 
417,610 

Cusco y lubos, intercambiadores de calor 
de, de pasos múliiples, 625 
Cétulas, 40 
CentrtJ del vídrio, 533 
Chilton-Colbum, analogía de t 383, 473 
Cielo, radiacion del, 690 
Cilindros 

a través del flitjo, 408-4 i 7 
coneéntricos, 524-525 
èonducción dd cator en, 69-71,76-77, 
150-157 

conducdon unidimensjona! dd calor en 
régimen tninsitorio 
(eoefirientes), 231 

diagramas de temperatum transitoria, 
233 

l'lujo de utitì a otro lado de, 

408-417 

horizontales, 513-514 
resistenria a ta conducción en. 151 
verticales. 512 

Cilindros concéntrìcos, 524-525 
Cilìndros/esferas de capas múltipìes. 
152-153 

Cireuito impreso, tableio de (PC8K 
518-519 
Clinia frio, 647 
Clima templado, 697 

Coefiriente combinado de transferencia de 
cnlor. 29. 134 

Coefìciente de expansión volumétrica, 

505 

Coefieiente de transferencìa de cíilor total, 
136,533, H lambién Factor U 
Coefipiente dc iransferencia de calor 
promedio, 583 

CoeUciente promedio de fricdón, 382, 

400, 401 

Coefidentes eonsiantes, 110 
Cocfìcientes prímarios. 315 
Coefícientes variables. 110 
Colbum, ccuación de, 473 
Colbum. factor j de, 383 
Colebrook, C. F. 475 
Coiebrook. ecuación de, 475,476 
Comodidad témiica. 40-45, 756-757 
Comodìdad térmìca, zona de, 41 
Comodidud, sistema para. 40-45 
Complelamente dcsarroUado 
lìidrodinámíeamente, 456 
térmièamente, 456 

Condensación, 578. V. también Ebullicìón 
y condensación 

Condensación, transferencLa de cator 
en la, 578 

Condensador. 612,622, 624 
Condictón tnicial. 78 
Condicìones de frontera generalìzadas, 
84-86 


Conduccidn, 17-18 

conductìvidud térmica, 19-23 
defìnición, 17 
difìisividad ténnica, 23 
ecnación, 61-129. V tambìén 

Conducción deì calor, ecuaciòn 
dc Ja 

en estado estacionario, 131-216, 

V también Conducción dri calor 
de estado estacionario 
en regìmen transitorio, 217-284, 

V. mmbién Conducción del calor 
en régimen tmnsitorio 
Fourier, ley de, V Fouricr, ley de, de la 
conducción del calor 
métodos numéricos, 286-354. 

V. tambiért Métodos numéricos 
Conducción bidimensíonal del calor en 
estado estacionario. 291 
Ctmduccìón de calor axial, 621 
Conduccion de calor bidimensionai en 
estado estadonario, 302-311 
Conducción de calor bìdimensiona] en 
régimen transitorio, 324-329 
Conducción de calor unidimensional, 
ecuación cle la s 68-74 
Condueción de calor unídimensional en 
estado esiacionario, 292-302 
Conduceión de calor unidimensional en 
esíado estacionario, problemas 
de. 86-97 

Conduccióo de calor unidimensional en 
régimen transitorio, 229 
Conduccíón del calor, ecuacìón de la, 
61-129 

dlindro largo. 70-72 
condiciones de fromera, 77-86 
condiciones iniciales, 78 
conductivídad térmica variable, 

104-107 

ecuaridn general, 74-77 
ecuacidn unidimensional combínada. 

72 

ccuackín unidimensional, 68-74 
esfera, 7 ì 

generación de calor en un sólido, 

97-104 

generación del calor. 66 
pared plana grande, 68-70 
problemas unidimensvonales de 

conduccìdn deí calor en estado 
estacionario, S6-97 
transferencía del ealor de estado 
transitorio contra régimen 
transitorio, 63-64 
transferencia de calor 

imiltidimensional, 64-65 
Conduccíón del calor en estado 
estacionario, 131-216 
eoncepto de resìstencìa témiica, 133-134 
eonducción deì calor ett 

cilindros/esferas, 150-157 
paredes planas multiples, 137-138 
paredes planas. 132-141 
radio crilico del aislamiento, 156-159 
red de rcsisteticias térmicas, 135-137 


redes generalizadas de resistencia 
térmica, 147-149 
resistencia lémiica por comacto. 

142-146 

transferencia de calor desde superfícies 
conaletas, 159-163 

rransíerencia de calor en confìgumción 
común, 174-180 

Conducción del calor en régìmen 
transitorio, 217-284 
análisis de sistemas concentrados, 
218-224 

bidimensional, 324-330 
critcrio de estabjlidad, 3ì5 
mctodo muitidimensional para la, 
311-330 

inétodo numérko para la, 311 -330 
pared plana, 313-315 
pare de s pl a n a s/c i 1 i ndros/esferas, 
224-241 

placa grande de uranio, 316-319 
sólidos semjinfmìtos, 240-243 
Conducción. factor de forma cn la t 
174-176 

Conduecìdn pura, 357,522 
Conducción, resistencia a 1a 
cilindR'v. 151 
esfera, 151 
pared plana, 133 

Conducción trídimensìonal de calor, 74 
ecuaeión de la, 74 
Conductancia térmica por contacto, 

142-145 

Conduetancias supérficìales, 179 
Coiìduetivídad constante 
eiiindro largo. 70 
esfera, 71 

pared plana grande, 69 
ConducLividad ténnica, 19-23 
Conductividad térmica constantc, 160 
Conductividad térmica efeetiva, 522 
Conductivìdad ténnica mrbulenta, 368 
Conductivìdad térmiea variable [k(T)\, 
104-107 

Conductividad variable 
eilindro Jargo, 70 
esfera, 71 

pared plana grande, 69 
Configuración, faeíor de, 710 
Congelarìon/refrigeración de alimemos, 
256-267 

Congeladores en túnel con ráfaga de 
viento, 264 

Conservación de la eantidad de 

movimiento. ecuactones de la. 
370-372 

Conservacìón de la cnergía, ecuación de la, 
372-374 

Conservación de la energía, principio de, 
11.453 

Conservación dc la masa, ecuación de, 
369-370 

Conservación de la masa, prineipio de. 453 

Constante, 107 

Constante solar, 688 

Contacto tcrmico ideal (perfecto), 142 
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Coníacto térmico imperfecto, 142 
CoiUacto lemiìco perfecio, 142 
Contacto térmico real (imperfecto), 142 
Comi nuidad. ecuacióo de, 370 
Camraflujo* fiíO 

intercíimbiadores de calor a t 624 
ConlTol, volúmenes de, 12 
Convección, 25-27 

capa límíte de velocídades, 362-363 
capa lítnite lérmica, 364 
Chìlton-Colburn, ańàlogía de, 3S3 
defjnído, 25 

ecuaciòn de conservación de Ja energfa, 
372-374 

ecuación de conservacìón de ìa masa, 
369^370 

ecuación de la energía, 374,378-380 
ecuaciones de eonservadón de la 
cantidad de movimiemo, 
370-372 

ccuacioncs no dtmertsionaHzadas de la 
conveccion, 380 

esfucrzo coriante superficial 363-364 
extema forzada, 395-446. V. ratnbien 
Convección extema forzada 
ílujo de fluìdos* 359-362 
formas funcionales de los coelìcientes 
de fricción/convección, 

380-381 

Fundamentos, 355-394 
Ìnlerna forzada, 45 ì-500, V tamhién 
Con\ f eccìón intema lbrzada 
mecanismo ffcico, 356-360 
nátuml, 503-559. V r tdmbién 
Conveedóa natuml 
Nusselt, número de, 358, 382 
placa plana, 376-380 
Prandtl, número de f 364-366 
Reynolds, analogfa dc, 382 
Reynolds, número de, 366 
semejanza* 380 

transferencia del calor/canddad de 
movimiento en el fíujo 
turbulento, 366-369 
Convección calorífíca, v: Convección 
Convección, coeficìente de transferencia 
de calor en la t 26-27, 159,357 
Convcccion, condicidn de froníera en ía* 
81-82,295 

Conveccídn extema forzada, 395-449, 
íambién Convección interna 
forzada 

aspereza de la superfkie, 410-41J 
caída de presión, 420 
coeficicmc dc fricción, 400-401 
coeficiente dc transferencía dcl caJor T 
401-403 

fiujo a través de bancos de tubos. 
417-423 

flujo a través dc ciiindros/csferas, 
408-417 

fíujo de uno a otro íado dc 

cilìndftWesferas, 408-417 
fíujo paralelo sobre plncas paralelas, 
399408 

flujo uniforme de ealor, 403-404 


fricctón/resistenda al avance de la 
presion, 396-398 
transferencia de calor, 398-399 
Convecclón forzada 

convección natural v, 530-532 
defintdón, 26 

externa, 395-449. mmbtén 

Convección externa forzada 
imema, 451-500. V tamíńén 

Convección intema forzada 
Coìi vecdón forzada (fíujo), ebullícíón cn, 
576-578 

Conveceión Ìntema forzada. 451-500. V. 
también Convección externa 
forzada 

análisis térmico generab 458-463 
caída de presión, 465-466 
exacULud/errores, 452 
fíujo a iravés de la seceión anular entre 
tubos concéntrìcos, 477 
fíujo constante de caloren la superficie, 
459460,467-469 

fìujo ÌLuuinar en la regtón de emrada* 
467-469 

fìujo laniínar en tubos, 454, 463-473 
fìujo iaminar en tubos no círculaies, 

468 

fíujo superficìal constanie de ador, 
459-460,467-468 

fíujo turbulento cn la rcgión de entrada, 
476 

flujo Lurbulento en tubos, 454, 473-482 
flujo lurbulento en tubos no circulares, 
476-477 

longitudes de entrada, 457-458 
mejoramiento de Ja Lransferencìa de 
ealor, 476-478 

perfil de lemperaturas/número de 
NusseJt, 466-468 
región de entrada, 455-459 
superfides ásperas. 474-476 
tempcraiura superfidal constante, 460- 
462,468 

veloddad mediíi/temperatura, 452-457 
Convección líbre, 26. V también 
Convección naturai 
Convección natural, 26, 503-559 
c i I ì ndros esferas/horizontales, 

513-514 

dlindros vertjcales, 512 
cubiertas, 521-530 
convección l'orzada y, 530-532 
ecuación del movirtLÌento. 507-509 
gasto de masa por el espacio entre 
placas, 519-520 
Grashof, número de, 509-510 
Tnecanìsmo fisico, 504-507 
PCB, 518-519 
placas horìzontaíes, 513 
placas inclinadas, 512, 513 
placas venicales, 512 
radiación y, 525-526 
recmtos cerrados, 521-530 
superíicies con aletas, 517-5 18 
Convecdón nutural, ebullkión en la, 564- 
565 


Convección natural, transferencia de calor 
en la, 504 

Convección natural y radiacíón 
combinadas, 525-526 
Conveccìón, radiacidn y flujo de calor 
combinados, condicìdn de 
frontera de, 296 

Conveccidn, resislencia a la, 134 
Convecddn y radiaciún combinadws, 

condìción de froniera de, 296 
Convecciones natural y lòrzada 
combinadas, 530-532 
Conversíón emre las unidadcs Sl/tngíesas* 
24-25 

Coordenadas cìlíndricas, 62, 63, 75-76 
Coordenadas esférìcas, 62, 63, 76 
Coordenadas rectangulares, 62.63.74-75 
Coordenadas, sístcma de, 62.63 
Cordero, came de, en canalcs, 262 
Corríeme de ajre t 42 
Corrtenie, función de, 317 
Corriente libre, turbulencía de la, 413 
Corrìente libre. velocidad de la T 396 
Corrosión, 616 

Corrosjón, materìales resistentes a ia, 644 
Cortínajes. 696, 697 
Cuantos, 665 
Cubiertas, 521-530 

Cubiertas rectangulares liorizontales, 523 
Cuhienas reetangulares ìuclinadas, 
523-524 

Cubjerias reclangulares verticaJcs, 524 
Cuerdas cruzadns, método de l&s, 722-724 
Cuerpo deì núcleo, temperatura del. 44 
Cuerpo huniano, 40 

Cueq>o humano. transfcrencia de calor en 
el, 753-757 
Cuerpo negro, 667 


D 

Darcy, factor dc fTÌccíón dc, 465 
Darey, Heury, 465 
Derìvada. 5, 108. 290 
Derìvada de tereer orden, 108 
Derìvadas parciales, 108 
Desarrollo hidmdinumjtamente, par 
completo, 456 

Desarrollo hìdiodìnámico completo, regióu 
de, 455 

Desarrollo hìdrodinámico, fiujo en r 455 
Desarroilo térmjco, fíujo en, 423 
Deshidratacìón. 44 
Desviadoreíí, 61! 

Diamante, sumideros de calor de, 21 
Diferencìa de lcmperalura mcdia 
arìtmética, 460 

Diferencia de tejnperatura media 
logarítmica, 462. 623 
Diferencia de temperatura media 

logarítmica (LMTD). mctodo de 
la, 620, 622-631 

Diferencia de {emperatura promedio, 462 
Diferencia hacia adeiante, forma de, 313 
Dìferencta media de tempúratdms, 622 


http://gratislibrospdf.com/ 


894 

ÍNDICE 


DífuJíìón* V Trunsfercncia dc masa 
Difusión. eeuacién Uc la, 75 
Difusìvidad por remolínos de cabr T 369 
Difusìvidad por rcmolinos de la canitdad 
de movimiento, 369 
Difusividad lérmica* 23 
D íg i los s igni fi c uli vos, 3 7 
Dimensionamienio, prohlcmns de, 4 
Direccídn pnru la transferencia 
del culor, 62 

Direcciòn x, ecuacirin de la caniidad de 
movimÌenEo en la T 371,508 
Dirección y T ecnación de la cnmídad dc 
movimícnto en la T 372 
Discretizadón, error por T 329-330 
Discmizaeión locaL 329,330 
Disipacìón viscosa, 374, 376 
Dispersión, 689, 744 
molecular, 689 

Di.spositìvo en interiores para producir 
sombra, 697 

Dispositivos extcrnos pura praducir 
somhra, 696* 697 

Disposìtivos Ìntcmos pm'a producir 
sombra, 646 

Dìuus-Bodter, ecuacídn de t 473 
Dos pasos poi el casco y cuatro pasos por 
los lubos, iniercambiadores dc 
calor de, 612 
Dufiois, D.. 41 
Ducfcos, 452 


t 

Ebullicidn, 562 
Ebullicìón* curva de, 564-565 
Ebullíción en película, régimen incstabie 
de t 566 

Ebulliddn, íluio dc calor en la, 562 
Ebultición local, 563 
EbulUcidn masi.va, 563 
EbulUctòn nuclcada, 564, 565-566,567. 
568-569 

Ebulliciún saturada, 563, 564 
EbuMicidn subenfriada, 563. 564 
Ebullicìdn, transferencia de calor cn la, 
562-564 

Ebullición y condensaeidn, 56 ì -608 
condensación por gotas, 587-588 
curva dc cbullicidn, 564 t 565 
ebuMìcidn de transición, 567 
cbullición de eonveceìdn namral, 565 
ebullicidn en cstanque. 564-576 
ebuliición nudeada, 565-566, 

568-569 

extinción, 566, 568 
gascs no condensables, 587 
pelfcula de condcnsación T 578-587 
pelfcula de f buUicidn, 576-578 
transfereucia de calor en la 
condensactdn, 578 

transferencia de calor en la ebullicìdn, 
562-564 

vclocidad del vapor, 586-587 
Ecuación algebraica, 110 


Ecuacidn difcrencial en derivadas 
parciales. 109 

Ecuacidn diferendaJ ordinaria. 109 
Ecuacióń general de eonducción de calot . 
74-77 

Ecuación lineal 109 
Ecuacidn no lineal, 109 
Ecuación iinídímensional dc conduccìdn 
del calor combinado, 72 
Ecuadonesdiferenciaíes,5, 107, III, 289- 
292 

Edifìdos comcrcìales. 45 
Efcetívidad total, 168 
Efmmdad-método NTU, 632-641 
Elimìnación de dimensiones, 38 I 
Emisíón de radíacíòn, 675 
Emisividad, 680-684,691 
Emisivìdad/absurtividad de los 

gases/mezclas de gases, 

746-750 

Emisi vidad direcdonal espectral, 680 
Emisividad direcdonal totaL 680 
Emisivídad efectíva, 181,526 
Emisividad espectraL 745 
Emisividad espectral dtraccÌonaL 680 
Emisividad espectral hcmìsfénca. 680 
Emisividad, facfcor de corrccdón de la. 748 
Emisividad hemìsférica totaL 681 
Emisor v reflector difusos, 677 
Empuje, fuerza de, 505 
Encristaladu de refercncia, 694 
Energía, 6-7 

Encrgía, balance dc, 11-13* 74 
Energíu, ecLiacioii de la T 374, 378-380 
Energía interna, 6-7 
Energía latente, 7 
Energía microscópica, 6 
Energía nuclear, 7 
Energíaqufmica (dc cntace), 7 
Energfa renovablc. 691 
Energía sensible. 6 
Energiá solar, 688 
Energfá solar totaL 690 
Encrgía superficiaL balance dc t 
13-14, 8L 
Energía Lérmica, 9 
Energía total, 6 
Energía. transferenda de, 9 
Enfoque experimemal, 4 
Enfrìamìento 

de aceíte calieiue por agua. 

intercambiadores de calor de 
múltiples pasos. 640-641 
de elememos eiecirónicos, 66 
de equipo electróníco. K Enfriamícruo 
de equipo dectrónico 
de lámínas de plustíco por airc toiy-ado, 
406-408 

de placas en orientaciones diferentes, 
515-517 

de un bloque caliente por aìre tbrzado a 
una gran elevación, 405-406 
de un cìlindro coito de latón, 251 -253 
de un ciMndro largo por agua, 253-256 
de una bola de acero por aire forzado, 
415-417 


de una bola metńlica en el aire. 73-74 
tle una Oecha cilfndríca de acero 
inoxìdable, 239-241 
Newtom ley de t V Newton, ley de, dcl 
enfriamienio 

radiador automotriz, 630-631 
Enfriamiento evaporativo, 44 
Enfriamíento rapido, 244 
En lace, energfa dc, 7 
Entrada hídrodinámíca t longitud de la t 
455,457 

Entruda hidrodiiuimica, región Jc t 455 
Emrada, longúudes de, 457-458 
EiUrada, región de, 455-459,468-471 
Enuncíudo del problema, 35 
Equipos dectranicos, cnfriamìento de. 66 
Error, 329 

En’ór acumuludo por díferenciación, 330 

Error conmuiativo, 290 

Error, limción coniplementaria de. 

229,230 

Error numérico, 329-332 
Esferas, 585-586 
coneéntricas, 525 
conducciòn dei caíor, 72, 96-97, 
150-157 

eonducción de calor unidimensíonul eu 
régimen transitorio 
(codldentesL 231 

diagramas de temperarura cn régimen 
transitorio, 234 
flujo a través dc, 408-409 
borizonlales, 585-586 
rcsLStencìa a la conducciòn, 151 
Esferas concéntricas, 525 
Esfuerzo cortante, 363. 371,378 
FirSÍ Licrz-O cortante en la pared. 348 
Esfuerzo cortante superficìaf 363-364 
Esfnerzo uormal. 371 
Esfuei /o víscoso, 37 I 
Espaciadores, 537 
Espacio, radiador de. 612 
Espacio, resisteneia del, 729 
Especlro dectromagnético, 665 
Espuma de estireno, 423 
Estabilidad, crilcrio dc t 3 í 5 
Estado estacionafio, 63, 361 
Estanque, ebuMicìón en t 564-576 
Esuidios pÉimmétricos, 288 
Evaporación, 562 

Expansibn voluméirica, coeficìente 
de, 505 

ExtinciÓn, í'enómeno dc, 567 
Extinción. fiujo dc calor de, 568 
Exiincíón t punlo de, 568 

F 

Faetor angular, 710 

Fuctor de eorrección, 625 

Faetor de correceión F, diagramas de, 

626 

Pactor Í7 

definícién, 533 
marco, 537-538 


http://gratislibrospdf.com/ 


395 

ÍNDICE 


sección del centco del vidrìo de las 
ventanas, 540-541 
vemana de doblc batìente* 542-543 
ventanas en general, 538, 540 
Fanmng, íactor de frìcción de, 466 
Fase T cíunbio de 5 7 
Fenómeno superFicial, 667 
Fenómeno volumétrico, 666 
Fenómeoos físicos, 5 
Fibra de vìdrio, aislamiento de t 427 

con caras recubienas de hoja reflectonij 
427 

Fìoiación, efecto de, 505 
Fluido, flujo de, 359-362 
Fluido, njovimiento de 5 25 
Fìuidos newtonìanos* 363 
Flujo anular* 477 

Flujo a través de bancos de tubos, 417-423 
Flujo a través de cilindros/esferas, 408-417 
Flujo a través de tubos anuiares, 477 
Flujo bidimensional, 361-362 
Flujo barbujeante, régìmen de, 577 
Flujo completamente desarrollado. 455 
Fiujo compresible, 361 
Fiujo constante de calor en la superficie, 
459-460,467-468 

Flujo crftico de calor (máximo), 566 
Fiujo cmzado, 6t l 

Flujo eruzado, intercambiadores de calor 
de, 625 

Flujo cruzado sobi*e bancos de tubos, 417- 
423 

Flujo dc uno a otro lado de 

ciiíndros/esferas, 408-417 
Flujo de vapor hacia abajo, 586 
Flujo de vapor hacia arriba, 586 
Flujo, ebullición, 576-578 
Flujo en burbujas, régímen de, 577 
F’lujo en neblina, régimen de t 577 
Flujo especificado de ealor, condiciòn dc 
frontera de, 79-81, 295 
Fiujo estacionarìo, dispositivos de, 361 
Fltijo extenio, ebullicíón en el, 576 
Flujo forzado, 360 
Fíujo incompresible, 360-361 
Flujo ínterno, 360 
Flujo 'mtemo, ebullición en, 577 
Fìujo laminar, 361,365, 580 
región de enlrada, 470-471 
íubos, 454, 463-473 
Lubos no circulares, 468 
Flujo laminar ondulado sobre placas 
verticales, 584 
Flujo librc de clcctrones, 21 
Flujo máximo (erítico) de calor 569 
Flujo mínìmo de calor, 570 
Flujo naturaf 361 
Flujo no viseoso, región deL 363 
Flujo ondulado-laminar sobre placas 
verticales, 584 
Flujo paraìclo, 610 

Flujo paralelo, intercambiadores de ealor 
de, 624 

Flujo paralelo sobre plucas planas, 399-408 
Flujo paralelo y tubo doble. Lntercambiador 
de ealor de 5 623 


Flujo pico de calor, 569, 574-575 
Flujo, regímenes de, 580 
Flujo superftdal constante de calor, 459- 
460,467-469 

Flujo superftdaJ dc calor 459 
Flujo tapún, régimen de, 577 
FJujo, trabajo del, 7 
Flujo trídimensionaf 361-362 
Flujo turbulenio, 361, 365, 580 
placas verticales, 584o 85 
tubos no drculares, 476-477 
tubos, 454,473-482 
Flujo unidjmensionaL 360-362 
Flujo unifomie de calor, 403-404 
Flujos no viscosos, 360 
Rujos viscosos, 360 
Forma de diferenda inversa, 313 
Forma, factor de, 710 
Formas fundonales de los coeficientes de 
friccìdn/conveeción, 381-382 
Formulacíon en diferencias fmitas de las 
ecuaciones díferenciales, 
289-292 

Formulación, error de, 329 
Fotones, 665 

Fourier-Biof ecuación de, 75 
Fourìer, J + , 18 

Fourier, iey de, de la conducción dej calor 
cilindro largo, 70 
condición de ifontera de llujo 
espedficado de calor, 79 
conducción unidìmensional deí calor, 

65 

ecuación básica, 18 
ecuación de la aleta, 160 
transferencia de calor a través de un 
cilindro, 150 

Fourier, número de s 225, 236 
Fourìer, número de malla de, 314 
Fraccion dc la radìación, 712 
Frcón-12, 666 

Friccíón, coeficiente de, 364-365, 397, 465 
Frìcción en la pìel, coeficíente de, 

378 

Frìccìón en la piel, resistencía aí avance 
por la, 397 

Fricción, factor de, 466, 470, 474 
Fricción local, coefieiente de, 378 
Frìcción, resistencia al avance de la, 
coefíciente de, 397 

Frìcción. resistencia al movimiento de la, 
397 

Frìcciòtx, tesistencia al movimiento dc ìa T 
cocficicnte de, 397 
Froniera, condiciones de, 77-86 

conducción unidimensional del calor en 
estado estacionario, 294-296 
convección, 8F82 
definición, 77 
en la interfase, 83-84 
flujo de calor especffico, 79-81 
formulacíón en diferencias finitas, 291 
generalizadas, 84-86 
radiación, 82-83 
lemperatura específica, 78 
Frontera aislada, 79, 295 


Fronteras irregulares, 307 
Fuerza víva, 4 
Función de BesseL 231 
Funciòn de radiación del cuerpo negro, 
671-672 

Fundamemo hisiórico, 3-4 

G 

Gamma, rayos, 665 

Gas a Jíquìdo, iniercarabiador compaeto de 
calor de, 611 
Gas conductor, 144 
Gas ideal, 7, S 
Gases densos, 7 
Gasro en volumen, 13 
Gaugler, R. S., 593 

Gnìdinski, ecuactón de, 474, 475, 477 

Gotas, condensacion por, 587-588 

Grado, 108 

Grasa térmica, 144 

Gríffith, P. T 592 

Grbber, diagrama de, 230-237 

Grbber, 231-234 


H 

Haaland. S. E. t 476 
Hagen, G M 466 

Hagen-Poiseuifie, fiujo de T 467 
Heisler, diagramas de, 231 
Heísler/Grdber, diagramas de, 230-237 
Heisler, M. P., 231 
Helìo, 144 

Herramientn de transferencia de calor 
(HTT), 39 
Hertz, Heinrich, 664 
Hoja metálica suave, 144 
Homogénea, 110 
HotteLH.C, 723, 746-749 
Hottel, método dc las cucrdas cruzadas de, 
722-724 

Huevos cocidos, 237 
Humedad, 42 

i 

llustraciones, V, Problcmas dc ejcmplo 

Iniagen especular, eoneepto de t 296-297 

Incremento, 108 

InerusLflción biológica, 616 

Incrustación. factorde, 616-617 

Inerustación qufmica, 616 

ìndice de refracción, 664 

Indíce metabólico basal, 41 

índices metabólícos, 41, 42,43 

Infrarroja, 666 

Insolación, 45 

Integraciòn, 108 

Integraciòn, consmnte dc t 109 

ìntegral indefmida, 109 

Imensidad de la radiaciòn emitída. 675-676 

Intensidad espectraL 677 

Intercambiador de calor compacto, 

610,613 


http://gratislibrospdf.com/ 


89G 

ÍNDICE 


Intercambiador regenerotìvo de calor del 
dpo estático, 612 

Intercambiador regenerauvo de calon 612 
Intereambíadores de calor, 609-661 
a prueba de fugas T 644 
análisis de los> 620-622 
coeficiente de transferencía de calor 
totab 612-620 
co&tOn, 642 
efectividad> 637 

efectividad-método NTU, 632-641 
factor de corrección T 625 
factorde incrustacìón t 615-617 
factores a considerar, 642-644 
maLeríales, 643-644 
mejoramiento de la transferencia de 
calor, 642 

método de la LMTD, 622-631 
potencia para el bombeo, 643 
relaciones del NTU, 639 
tamano/peao, 643 
típos, 610-613 

velocidad de transferencía del caìor, 
642 

Intercambio de calor, V. Intercambiadores 
de calor 

ínterés especiaL V. Temas de interés 
especial 

Interfase, condiciones de frontera en la, 
83-84 

Lnterfase, resistencia en ía, 145, 190 
Invernadero, efecío de, 687-688 
frradiación, 676, 684 
ìrradiancia solar totaf 688 
Isotcrmica, 148 
lsotrópico, 23, 65 

J 

J, 6 

joule (J), 6 

K 

k(T), 304-107 
kílojoule (kJ), 6 
Kírcbhoff Gustav, 6 S 6 
Kirchhoff, ley de, 686-687 
kJ, 6 

Klistrones, 665 
Kutateladze, S, S„ 569 

L 

L’Hopítal, regla de, 624 
Laminar ondulado, 580 
Luna mineral, 427 
Langston, L, S. T 249 
Laplace, ecuación de, 75 
Lavoisicr, Antoíne, 4 
Leidenfrost, J, C., 567 
Leidenfrost, punto de, 567 
Ley de Beer. 745 
Líquido saturado, 4 
Localización de un punto, 62, 63 
Longìtud característíca, 220 


Longimd de la entrada térmíca, 455* 457 
Longìtud media de una viga, 749 
Longitud media del haz, 749 
Luz, 665 

M 

Mach-Zehnder, interferómctro de, 507 
Magnetrones, 665, 666 
Maìla cuadrada, 303 
Marco, 533 

Marco, factor U del. 537-538 
Masa* balance de, 370 
Masa fija, 12 
Masa, gasto de T 12 
Maxwell, James Clerk, 664 
Mecanismos de transferencia de calor 
simultáneos, 30 
Medio ambìente caìiente, 44 
Medio ambietite frfo, 43 
Mejoramiento de la transferencia de! calor 
(ebullición en estanque), 572 
Metabolismo, 41 
Metales líquídos, 402 
Método de la LMTD, 620, 622-631 
Método eliminador, 301 
Método explícito, 313 
Método implícito, 313 
Método matriciaL 730 
Métodos analítícos de resolución, 

285-288 

Métodos directos, 301, 230 
Métodos integrales de resolucìón, 403 
Métodos itemtivos, 301 
Métodos numéricos, 285-354 

concepto de imagen especuìar, 296-297 
conducción bidlmensional del calor en 
estado estacionarío, 302-311 
conducción del calor en régimen 

transìtorìo, 311-330. V xambién 
Conducción del calor en 
régimen transitorìo 

conducción imìdìmensíonal del calor en 
estado estacionario. 292-302 
errores, 329-332 

forimdadón en díferencias finìtas de 
ecuaciones diferenciales, 
289-292 

por qué se usan, 286-289 
Micra, 664 
Micrómetro, 664 
Microonda, 665, 666 
Microondas, hornos de. 33-34, 666 
Microorganismos, 256-258 
Modelado, 5-6 

Modelado matemátíco de problemas 
ffsíeos, 107 

Modelo matemático/problema del mundo 
reaf comparación entre el, 287 
Mohos, 256, 257 
Moldes, 256, 257 
Momento de la muerte, 223-224 
Moody, diagrama de, 475, 476 
Moody, L. F., 475,476 
Movimiento arremolinado, 369 
Movìmiento del aire, 42 


Movimíento excesívo del aire t 42 
Muelle refrígerado para embarque, 262 

N 

Newton, ley dc, del enfriamiemo 

concepto de resistencia térmica, 133 
convección natural, 512 
convección, 26, 356 
red de resistencias térmicas, 136 
resistencia térmica de contacto, 142 
transferencta de caíor desde superfícies 
con aletas, 159 

transferencia de calor en la ebuíHcioin 
562 

Newton, segunda ley de, del movimiento 
conveccìón natural, 507 
ectmciones de conservación de la 

camidad de movimìento, 370. 
372 

Newton, Sir Isaae, 363 
No condensables, gases, 587 
No dìmensíonalización, 38 í 
No esiacionarìo, 63, 361 
No resbalamiento, condición de, 357 
No salto en la temperatura, condición de, 
357 

Nodos, 290 

Nodos frontera, 303-304 
NTU, 636 

Nukiyama, S., 564, 566 
Ndmero 

de Biot, 220, 226, 236 
de Fourier, 226, 236 
de Grashof, 509-510 
de Nnsselt, 358,382, 470 
de PrandtL 364-365 
de Raylelgh, 510 
de Reynolds, 367 
de Stanton, 383 

Ntimero de Biot, (Bi), 220, 226, 236 
Número de Nusselt promedìo, 382, 414, 
419,470,511 

Número de unidades de transferencìa 
(NTU), 636 

Nussell ìocal, numcro de, 382, 388 
Nusselt, número de, 358, 382, 469 
Nusselt, Wììhelm. 358 

o 

Ondas electromagnéticas, 664 
Ondulado-laminar, 580 
Oppenheim, A. K., 730 
Orden, 108 

Oxígeno, consumo de, 41 
Ozono (O 3 ), capa de, 666 

p 

Paquetes de software para ingeníerfa. 38- 
40, 288-289 
Pared plana 

conducción de calor, 68-69, 86-88 
conducción de calor de estado 
estacionario, 132-141 


http://gratislibrospdf.com/ 



697 

ÍNDICE 


coiìduccíòn de calor en régimen 
trtmsitorìo, 311-313 

conducción de calor unídimensional en 
régimen transuorio 
(coefìciemes), 231 

díagramas de temperaturas transitorias, 
232 

rcsistencia a la conducción, 133 
Pnrcdytecho, tmnsferencia de calon 179- 
190 

Faredes pkuias de capas máltiples, 137-138 
PCB (tablero de cìrcuito ÌmpresG), 

518-519 

Película, condensacidu en, 578-587 
PdfcuUv ebullición en, 564, 567-568, 
571-572 

Película, temperalura de, 398 
Pérdida de calor por evaporucìón, 755 
Penikhov, ecuación de 7 474,475 
Petukhov, primera ecuación de, 

474,475 

Petukhov, segunda ecuación de, 474 
Piso t supcrtìde caliente def 42 
Piso* tcmpcratura deL 43 
Placas 

horizontales, 513 
tnclinadas, 512, 513, 585 
planas. V Placas planas 
verticales, 512, 581-585 
Piacas inclinadas, 585 
Placas planas 

convección, 376-380 
tìujo paralelo sobre. 399-408 
Placas vertìcales, 581 -585 
Plucas y armazón, intercambiador de caíor 
de, 612 

Ifquìdo hacia líquido, 613 
Planck, constante de, 665, 678 
Planck, ley de, 668,670 
Planck, Max, 665, 668, 678 
Poder de eniìsìón del cuerpo negro, 667 
Poder emisor, 676 
Poder emisivo espectral, 680 
Poder emìsivo espectral deí cuerpo negro, 
668 

Poíseuille, J., 466 
Poíscuille, ìey de t 466 
Poísson, ecuación de, 75 
Poilo, productos de T 263-265 
Por eompíelo desarrollado ténxiicamente, 
456 

Postración causada por el calor, 44 
Potencia, 9 
Prandtl, Ludwig, 365 
Prandll, número de. 365-366 
Predpitacion, ìncrustación por, 616 
Presión, cafda de 

ilujo a través de hajicos de tubos, 420 
llujo laminar en tubos, 465-467 
tubo, 470-473 
tubo de agua, 478-479 
Presión, diferencia de, 2 
Presìdn, factor de corrección por ta, 747 
Presión, resistencía aì movimiénto dc la, 
397 

Primera derivada, 108, 290 


Primera lcy de ia termodinámica, 2 t I L17. 
621 

Principio de Arquímedes, 505 
Problema del mundo real/modelo 

matemático, comparacion enù-e 
d, 287 

Problema, enuncìado del, 35 
Problemas de ejemplo. V también 

Enfri.imiento; Calor, pérdida de; 
Calor, transferencia de 
aeeite caliente. cnfríamiento por agua 

dd en. intercambiadores de calor 
de pasos múltiples, 640-641 
aislamiento, eíecto del, sobm la 
tempera l ura superfic ia I, 

430- 431 

aislamiemo, espesor dptimo del, 

431- 433 

alambre eléctrico aislado, pérdida de 
calorenuTit 158-159 
uletas en tubos de vapor, transferencia 
de cálor debido a las, 172-173 
aletas trianguUires, transferencia de 
caloren las, 299-301 
barras en L, conducción bìdimensional 
dd calorde estado estacionario 
cn las, 304-307 

barras en L, conduccìón bidimensionul 
dei caíor de régimen transítorio 
en las, 325-329 
blindajes contra la radiación, 

742-743 

btoques calientcs, enfriamiento de, por 
aire forzado a gran elevactón, 
405-406 

bola dc acero, enfríamiento por aire 
forzado de una, 415-417 
bola de cobre. calentamienio de una. 
10-11 

boìa metálica en el aire, enfriamiemo 
de una. 73-74 

cacerola, fondo de uua, conducción del 
calor a través dd, 72 
caída de presión en un tubo, 470-472 
caída de presión en un tubo de agua, 

478- 479 

calefacción déctrica de una casa (a 
gran elevacíón), 16-17 
calentador por resìstencìa, conducción 
dd calor, 72-73 

calentador por resistencia, lemperatura 
en la línea central, 100 
calentador por resistenda, variacìón dc 
la temperatura, 100-102 
calentamicnto de agua en un tubo por 
energía solar. 528-530 
calentamíento de água en un tubo por 
vapor, 462-463 

calentamiento de agua por calentadores 
de rcsistencia en un tubo t 

479- 482 

calentamicnto de agua, intercambíador 
de calor a contraflujo, 628-629 
calentamiento de glicerina. 

Lntercambmdores de calor de 
pasos multiples, 629-630 


calejiiamíento dc pìacas de latón en un 
horno, 237-238 

canales de carne de res, enfriamìento 
de, 266-268 

casco esférico, Gonducción dd calor en 
un, 96-97 

cíJmdro corto, transferencia de calor en 
un, 253-254 

cilindro de latón, eufriumíenio de un. 
251-252 

cilindro, conducción dd calor en un, 
76-77 

cìltndro, enfriamíento por agua dc un t 
253-255 

coeficieme de convecdón, medición de 
la resistencia al movimiemo. 

388 

coeflcicnte de transferencia de calor 
por convecdón, 26-27 
codlciente de tmnsferencia de calor 
total, 617-619 

colector solar tubular, transferencìa del 
calor en un, 736-739 
eondensacion de vapor sobre bancos 
horizontales dc tubos, 

590-591 

condensacíón dc vapor sobre lubos 
horizontales, 589-590 
condeusación de vapor sobre una placa 
inclinada, 588-589 

condensaeión de vapor sobre una placa 
vertícaf 587-588 

condensadón de vapor, condensador, 
627-628 

condición de frontera de ílujo de ealor* 
80-81 

condiciones de frontera de 

convecdón/aislamiento. 82 
conductividad térmica, 23-24 
c on vecc i ón/radi ación c om b i nadas, 
condición de, 84-85 
convecdQn/radíación/nujo de calor 
combinados, 85 

chimeneas, pérdida de calor en las, 
307-311 

cubícrta esfcrica, transferenciu dc calot 
en una, 527-528 

ductos de calefaccíón en el sótajjo. 

pérdida de calor en los, 15-16 
ebullieión en pelfcula de agua sobre uji 
elemento de calenuimìento, 
575-576 

ebull'ición nuclcada dc ugua en una 
cacerola, 572-574 
efectividad-métado NTU t 639-640 
efecto de la radiación sobre la 

comodidad térmica, 29-30 
efecío de la radiactón sobne ]as 

mediciones de temperatuni, 

743 

elevación de Ja temperatura del aceite 
en una cliumacera, 374-376 
emisión de radiación dc un foco 
eléctrico, 673 

emisíón por radíadón desde una bola 
negra, 670-671 
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enmÌ YÌdad de una jíuperficie/poder de 
emisión, 6B3-6S4 

emisivídad efectiva de los gases de 
combustión, 750-751 
energía solar, ealeniamíento de una 
placa pt>r, 34-35 

espesor equtvaleme para la reststencia 
porcomacto, 144-145 
factor U, centro del vidrìo de las 
ventanas, 540-541 
factor U, ventana de doble batiente, 
542-543 

factores de visiòn, dos esferas 
concémricas T 7 í 8 

factorcs de visióm ducto triangular, 
721-722 

factores de visión, tetrágono, 721 
fìecha cilíndricu de acero inoxidable, 
enfriamiento de una T 
239-241 

tlujo de aceite caliente sobre una placa 
plana. 404405 
flujo pico de calor, 574-575 
fraccidn de radiacidn por unu abcrtura, 
719-720 

fuerza de resisLencía al movimìenio 
sobre una placa en un río, 

411-412 

horno dlindrico, transferencia de calor 
por radiación en un, 734-735, 
751-752 

liorno negro, transferencia de calor por 
mdiaciòn en un, 725-726 
honto Lriangular, transferencia de calor 
por radiacídn cn um 735-736 
horno, transferencia de calor en un, 
33-34 

huevos cocidos, 236 
incrustación, 619-620 
ìntercambiador de calor, límite superior 
para la transferencia de calor en 
un, 633-634 

íntercambiadores de calon aliorro de 
energía/dinero, 644-645 
láminas de piástico, enfriamicmo dc, 
por aìre forzado, 406-408 
medición de la temperatura, 
termopares, 222-223 
mcdío dc dos capas, conducción dcl 
calor en un, 102-L 04 
método de las euerdas cruzadas, 
723-724 

momento de la muerte, 223-224 
muros Trombe* almacenamiento de 
energía solar en las, 320-323 
pared calentada por energfa solar, 
conducción dd calor en una, 
92-94 

pared compuesta, pérdida de calor por 
una, 148-149 

pared con diferentes conjuntos de 

condiciones de trontera, 88-90 
pared cnn k(T ), conducción de calor por 
una T 106-107 

pared con k(T ) T variación de la 

temperatumen una, 105-106 


pared* pérdida de caíor a travès dc una, 
138-139 

pared ptana, conducciòn de calor en 
una, 86-88 

paredes, perdida de calor a iravés de 
las, en invierno, 178-179 
peìículas refìectoras sobre las ventanas, 
69R-699 

persona, pérdida de calor en una, 21-32 
placa de uranio, conducción de calor en 
régùnen tmnsitorio en una, 
297-298 

placa, orlentaciones dìferentes de una, 
enfriamiento en T 515-517 
placas isotérmicas, transfcreneia de! 
culor en las, 2-33 

placas paralelas. transferencia de calor 
por radiadòn entre, 731-732 
plancha, placa base de una T conduccíón 
del calor en la, 90-92 
precalentamiento de aìre por agua 
geotérmica en un banco de 
tubos, 423-423 

radiación ìncideme sobre una superfIcie 
pequeha. 678-679 

radiador automotriz, eufriamienLo del. 
630-631 

recinto cerrado esférico, transferencia 
de calor en un, 527-528 
recipiente esférico, transferencia de 
calor en un T 153-155 
refrigeradón de cortes de carne, 

quemada por el frfo T 255-256 
refrígerador, gunancìa de calor en un, 67 
rppa, comodidud térmíca de la, 756-757 
secadoni de cabello, generación de 
calor en una, 67-68 
sumideros de calor, espaciamíento dc 
las aletas en los, 520-521 
superficies selectivas absorbcdoras- 
reflectoras, 691-692 
techo, pérdida de calor por el, 9 
retera eléctrica T calentamiento de agua 
en una T 14 

transistor, disipaciòn raáximo de la 
energfa eléctrica, 171 
transistor, resistencia por contacto en 
un, 145-146 

transìstor, sumidero de calor para un. 
172-173 

lubo aislado de vapor, pérdida de calor 
en un, 155-157 

tubo caiefactor, reemplazo, con una 
barra dc cobre de un, 596-597 
tubo de vapor, pérdida de calor en un, 
94-96 

tubo de vapor, pérdida de calor por el 
soplo del viento. 414-415 
rubos de agua caliente, pérdida de calor 
en los T 514-515 
tubos de agua caliente/fria, 

transferencia de calon 177 
tubos dc agua, profundidad de entierro 
de, 247-248 

tubos enterrados de vapor, pérdida de 
calor en los, 177, 178 


tmidades Sl/ìnglesas, conversión de, 
24-25 

valor /f, muro dc mamposteria, 

185- 186 

valor R T pared con armazón de madcra, 
188-189 

vaLoi /f, pared con espuma rigida. 

186- 187 

valor R , tccho aìquitranado, 188-189 
ventana de hoja doblc, pérdída 
de calor en una, 140-141. 
526-527 

ventana de una sola hoja, pòrdida de 
calor por una T J 39-140 
ventanas con marco de aluminío, 
pérditla dc calor a través de T 
541-542 

Problemus. V. Problemas de ejemplo 
Procedimiento analíLíeo, 4 
Productos de cante de res, 259-263 
Propiedades. tablas y diagramas de. 
841-890 

aguasatumda, 841, 854 
aire (presLÒn dc l atm) T 860-881 
alímentos, 851-852. 878-879 
amomaco saiurado, 856, 883 
atmósfera a gran altìtud, 863, 890 
constante de los gases, 842, 870 
emisívidades de las superficies, 
864-865 

gas molar, 842, 870 
gases (presiòn de 1 atm), 861-862, 
888-889 

líquidos, 858, 886 
materiales aislantes, 850, 877 
materitìles de construcción, 848-849^ 
875-876 

materiales diversos, 853-880 
metales líquidos, 859, 886 
metales sòlidos, 844-847, 872-874 
Moody, diugrama de, para el factor de 
fricción, 867 

no meutles sòlidos, 847, 874 
propano saturado, 857, 884 
propicdades en el punto crítico, 842, 
870 

propicdades en eì punto de 
congdadón, 843, 871 
propiedades en el punto de ebullición, 
843, 87 J 

propiedades relacionadas con la 
radiación solar, 866 
refrigerante I34a saturado. 

855.882 

unidades inglesas, 869-890 
unì dades S1, 841 -867 
Propiedades hemisféricas, 680 
Proporclón tíimcnsìonai, 523 
Puma aislada de aleta, 163-164 
Puihos nodales, 290 

Q 

Q/e miix , 235' 2 37 

Íp Qué sucede si? T pregunt&s de T 288 

Quemadura del congelador, 265 
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Rcidares, 666 
Radiadón, 27-30 

conveceión naturaJ y, 525-526 
dcfmíeion, 27 

térmica. V Radiación témiica 
transferenda dc culor, V Radíación, 
ininsferencia de calor por 
Riidiación almosférìea/sohir 6S8’ó92 
Radiación, blindajes eontra lu, 739-743 
Radìacìón, coefìcieme de transferenda de 
cabrpor, 134 

Radìación, condición de frontera de, 82-83. 
296 

Radìaciún, corrección por T 742 

Radiadón del cuerpo negro, 667-673 

Radíación difnsa, 693 

Radíación difusamenie inddente, 671 

Radiación dtrecta, 693 

Radiación, cfecto de la, sobre las medì- 

ciones de temperatura, 74! -743 
Radiación. efectos de ìa, Í21 
Radiación dectromagnética, 664 
Radiacíón> llujo por, 676 
Radtadón gaseosa, 744 
Radlación inddeme, 676-677 
Radiadón, imensìdad de la. 673-676 
Rudìacìón* rcsistenda a la T i 2 ! 

Radiución solar, 666 , 6S8-692, 695 
difusa, 689 
direcia, 689 
Radiadón lérmica. 688 
Radiación térmica, 663-7(17. Y tambièn 
Radiación 

absoriivídad, 684-685 
úngulo sólido, 674-675 
cantidades espectrales, 677-678 
efecto de invernadero^ 687-688 
cmisividad, 680-684 
fuuciones de radiacìón de cuerpo negto, 
672 

imensìdad de la radiación emìtìda. 
675-676 

intensidad de radiación, 672-676 
Kiithhoffi ley dc, 686-687 
Planck, ley de. 668 
propiedades relacionadas con ia 
radiación, 679-688 
radiación atmosférìca/solar, 688-692 
radìación de cuerpo negro T 667-673 
radìncidn inddenre, 676-677 
radìosìdad, 677 
rcflcctjvidad, 684-685 
Siefan-Roltzmann, ley de, 667 
transmísívidad, 684-685 
Wien, ley del desplazamìento de, 669 
Radiación, transferencia de calor por T 709- 
771. V, también Radiacion 
térmica 

cubiertos de dos superficies, 731 
cubiertos de tres superficies, 733 
difusa, superftcies grises, 727-739 
efecto de la radìación sobre las 

mediciones de temperalura, 741- 
743 


emisjvidad/absortividad de los 

gases/mezclas de gases T 746-750 
factor de vísión, 710-714 
factores de vLsidn, superficies 

infinìLamente largas, 722-724 
intercambio de rndiación, gas m 

emisores/absorbentes, 743-750 
método de las cuerdas cruzadas, 
722-724 

propiedades rcferentes a Ìn radiacibn 
del medio partieipante, 744-745 
radiacìón, blindajes contra la. 739-743 
radíosidad. 727 
regla de la suma. 717 
regla de simetrfa, 720 
regla de superposicióm 719 
relación de reciprocidad, 714,717 
rclaciones del factor de vision, 713-724 
resolucidn de problemas. 730 
superficies negras, 724-726 
tnmsferencia de calor por radiación 
neta, 727-730 

Radíaetivas, propiedades, 679-688 

Rad t ador espacia I „ 612 

Radio T onda de, 665, 666 

Radi o crftí co de! aislami en to, 156-159 

Radiosidad. 677, 727 

Rayleigh, dispersión de f 744 

Rnyleigh, número de, 510 

Rayos X T 665 

Recintos cerrados, 521-530 
Rficintos cerrados rectangulares 
borìzontales, 523 

Recintos cerrados reciangulares indinados, 
523-524 

Recintos cerrados rectangulares vertícales. 
524 

Reciprocidad, regla de, 717 
Reciprocidad, relacíún de, 712 T 717 
Redes generalizadas de resistenda térmica, 
147-149 

Redes, mctodo de. 730 

Redoudeo. 37 

Redondeo, error por, 331 

Reencuemro, punto de, 398 

Reflectividad, 684-685 

Reflectividad espectral direccional, 685 

Rellectívidad espectral hemísférica, 685 

Reftexión difusa* 685 

Rcflexión especuíar (como reflejada), 685 

Refraeción* índice de, 664 

Refrigeración, 424 

Refrìgeracídn/congelacìón de altmentos, 
256-267 

Refrjgerador, ganancia de calor en uti. 67 
Regcnerador dcl tipo dinámico, 613 
Régimen de fiujo artgular, 577 
Régimen transitorío, 63, 361 
Región de entrada térmìca, 455 
Región plenamente desarrollada 

hidrodinámicameme, 455 
Región por eompleto desanrollada 
térmicamente, 455 
Remolinos, 367 
Resistencìa al avancc, 396 
Resistencia al avance, coefjcìente de. 397 
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Resistencia al avance. fuerza de, 397 
Resistencia al movimiento, 396 
Rcsistencia al movìmiento de la forma, 397 
Rcsistenda elecirica, 133 
Rcsistencìa superfrcial. 728 
Resistencia lérmica 
cilindro, 150 
esfera, 150 
pared plana. 132, 133 
Reststencia térauca* conceplo de. 

132-133 

Rcsistencia térmica por contacto, 142-146 
Resistencia térmíca total 
cílmdro, 152 

cilìndros/esferas múítìples, 152 
esfera, 152 

paredes pianas múltiples, 137-138 
Resi.stencia térmiea uititaria de la ropa. 754 
Resistencia térmica umtaria. V Valores R 
Resisíencias térmicas, redes de, 135-137. 

147-149 

Resolución de problenuis, lécnicu paia la. 

35-40 
Respiración, 755 

Resultados numéricos aproximados, 289 
Retardo, fase de t 256 
Retículas, ondas de víbración en las. 2 Ì 
Reynolds, analogfa modiOcada de, 383 
Reynolds crítico, número de, 366, 400 
Reynolds, esfuerzos de T 368 
Reynolds, número dc. 367 
Reynolds, Osborn. 365, 366 
Rìgor mortis T 26 \ 

Rohsenow, ecuación de, 56S T 569 
Ropa t 4L753 t 756-757 
Rumford. Conde de, 4 

S 

SC, 694, 696 
Schneider, P. J. T 229 
Seceión transversal constante. J 60 
Segundu derivada, 108, 291 
Segunda ley de la Lermodinámica, 2 
Semejante, 381 
Semejanza, funeión de, 378 
Semejanza, parámetros de, 381 
Semejanza, variable de, 377 
Separación, punto de, 398 
Separación, regìón de, 39S 
Serpientes de cascabel, 670 
SHGC, 694 

Silicto, aceites/empaqtrés de T 22 
Simetría, regla de t 720 
Simetría térmica, 79-80 
Sin ondas. 580 
Sistema cerrado, 12 
Sístema eoncentrado, 63 
Sistemiis coneemrados. análisis de. 
218-224 

Software, paquetes de. 38-40. 288-289 
S 0 LÓ 88 

Sólido semiinlìniio, 240 
Sólidos 

conduccìón de calor en règime-n 
iransìtorío, 240-243 
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conducción del calor T 21 
conductivìdad térmica, 21 
generadón dc calor, 97-H>4 
Sálidos crìslaiinoíì, 2 J 
Solucìóti, 111 
Soluciòn complela, 111 
Solución espedfíca, í l J 
SoJución genefal* 111 
Soìución produclo, 247 
Sombm, coeficíente dc (SCì T 694, 696 
Sombm T dispositivos para producir, 

696-697 

Sombreado. eíecto de, 6% 

Stamon, númem de, 3S3 
Stetan, Jo.seph, 667 

Stefan-Boltzmann* conslantc dc T 83 T 526, 
571,667 

Stetan-Boltzmann. ìey de T 667. 668, 670 
Subcapa amortiguadora, 365 
Subcapa laminar T 365 
Suma, regla de la, 717 
SupemisJadores, 427-430 
Superconductores, 22 
Superftcie difusamente cmisora, 676 
Superficic frfa dcl pìso t 42 
Superficie reirradiantc, 728 
Superíìeies ásperas, 475-476 
Superftcies cou aletas 

aJeta infmitameme ìarga* 162-163 
alclas trìangulares, transferencia de 
caloren, 299-301 

ctmvección desde la punta de la aleta T 
163 

convección natural, 517*518 
ecuación de la aleta. 159-164 
efecttvidad de la aleta, 166-167 
eficiencia de ía aleta, 164-165 
longìtud de la aleta, 169-171 
pérdida de calor, 159-1 74 
pimta aislada de la aleia, 163-164 
sumidera de calor, espaciamiento de las 
aletas en un sumìdero de T 
520-521 

transferencia de ealor desde tubos de 
vapor. 172-173 
Superposìción, regla de, 719 
Sustaneia iticompresibíe, 8 
Sustentación, 396 

T 

Taylor, desan’ollo eu serie de 

error local de discretización, 330 
fbrmulación en direrencias fínitas, 290 
Teléfonos Ìnalámbrìcos T 666 
Ternas de interés especìal 
aislamiento, 423-433 
eomodìdnd térmica, 40-45 
ecuaciones diferenciales, 107-111 
error numérìco, 329-332 
ganancia òe calor solar a través de las 
ventanas, 692-699 

pamdes/techos, transferencia de calor 
por T 179-190 

refrígcracìtìn/congeladón de alímentos, 
256-267 


transferencia de ealor desde eí euerpo 
humano, 753-757 
tubos calcfactores, 592-596 
ventanas, transferencia de calor a través 
de T 533-543 
Temperatura, 20 
Temperatura, caida de la T 136 
Temperatura, coeficiente de, de la 

conduciividad lénntca, 105 
Tcmperamra de! cuerpo,, 43, 44 
Tcmperatura, dilcrcncm media arìtmética 
de, 460 

Temperatura, disposìtìvo para medir la, 

74 L 

Temperatura efectlva, 754 
Temperatura efectiva dcl cìelo, 690 
Temperatura cn exceso, 562 
Temperatura espccífica, condicítìn de 
frotitera de, 78, 294 
Temperatura, estratìfícacjón de la t 43 
Temperatura, gradknte de. 2, i 8, L32 
Temperatura máxima, 98 
Temperatura media, 453 
Temperatura media del cuerpo, 43 
Temperatura mcdia para la radiacitìm 754 
Temperatura no dimensional. 22S 
Temperatura operaiìva, 754 
Temperatura promedio, 453 
Temperatura superficiaí* 137 
Temperamra superl'icial constante* 
460-462. 468 

Temperatura superfLcial efectiva, 688 
Temperatura superficiaJ específica, 235 
Temperatura transitoria, diagramas dc T 
230-234 

Tcraperaturas, distribución de, 62 
Tensión, diferencia dc T 2, 133 
Tcnsitìn superficial, 563, 569, 570 
Teoría cinética, 4 

Tercer grado de la primera derivada, 108 
Término no homogéneo, 110 
Termodinámica* 2 
Tcrmtìnietro, 741 
Termosìfón, efecto de, 36 L 
Thompson. Benjamin, 4 
Tiempo, constante de„ 219 
Tlritar, 44 

Transferencia de calor adimcnsionaf 
coefiCiente de T 382 

Transferencìa de calor, efectividad de la. 
632 

Transferencia de calor en ingeníerfa T 4-6 
Transferencia de calor, mecanismos de, 17 
Transferencia de calor multidìmensionah 
64-65 

Transferencia de calor por convección 
adímeitsìonal, coeficìeme de T 
358 

Transferencia de calor. rapidez de, 9 
Transferencia dc calor. vecior dc. 65 
Transicion, ebuJlición de T 564 t 566,567 
Transicitìm Oujo de T 365 
Transición, régimen de, 577 
Transicítìm regitìn de. 362 
Transmisívidad, 684-685 
Transmisividad espectral, 745 


Transmisividad espectral hemisférica, 685 
Transmisividad solar T 696 
Tridìmensionah 64 
Truncamíemo, error por T 329 
Tubo doble, intercambiador de calor de, 
610.613 

Tubo dobIe T imercambíadores de calor de T 
477 

Tubos, 452 

definicion^ 452 
flujo a través de T 417-423 
ftujo lamínar, 454, 463-473 
ftujo turbulento. 454 T 473-482 
horizontaìes, 585-586 
verticaíes, 585 
Tubos, aislamiento dc, 430 
Tubos, asprereza de ìos T 476 
Tubos calcfactorcs, 592-596 
Tubos horizoutales, 585-586 
Tubos verticales, 585 

u 

Ubicacìtìn de un punto T 62, 63 
Ultravíoleta, 666 

Un paso por el casco y dos pasos por los 

tubos, iníercambiadores dc ealor 
de T 612 

Unídad témiica brilánìca (Btu). 6 
Unidades inglesas, 24^25. V también 
Propicdades, tabìas de, y 
diagramas 

Unidades SI. 24-25. V. también Unidades 
inglesas 
Unidimensional, 64 
Uniforme, 361 


v 

Valores R 

aislamiento, 428-429 
defínido. 180 
espaciu de aire, 182 
materìales de constmcddn, 181 
murode mampostería. 187-188 
pared con espuma rígida. 187-188 
techo aìquitranado, 188-189 
Vapor saturado, 4 
Vapor sobrecalentado, 580 
Vapor. velocidad deh 586-587 
Varíable. 107 

Variable adimensional de semejanza, 377 
Variable dependieute, 107 
Variable independientc, 107 
Velocidad, cupa límíte de T 455 
Velocidad, capa límite de T espesor 
de La, 378 

Velocìdad corrientc íirriba, 396 
Velocìdad de aproxtmación, 396 
Velocidad media, 453 
Vclocidad, problcmas acerca de la, 4 
Velocidad promcdío, 453 
Velocídades, perfil de T 455 
Ventana de hoja doble. 521* 526-327.534. 
697*698 
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Ventana de tres hojas t 536 
Ventanas, transferencia de calor t 533-543 
Ventanas transparentes, 40 
Ventílación, 45 

Ventílacíón mecáníca, sistemas de t 45 
Vibración superficial, 572 
Vidriera de referencia, 694 
Vidrio coloreado, 697 
Vidrio transparente, 698 


Viscosidad, 359 t 364 

Viscosidad cinemática, 363 

Vìscosidad dinámica, 363 

Viscosidad Lurbulenta, 367 

Visìón, factorde, 710-714 

Visión, factorde, expresìones del, 713, 714 

Visión, factorde, relaciones del, 713-724 

Visión, factordiferencial de, 71 i 

Visión difusa t factor de t 710 


w 

Wien, ley del desplazamíento de, 669 
Wien t Wilíy, 669 

z 

Zuber, N., 569 
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A, 

Bi 

C 

C 

C„c* 

Cp 

Cf 


COP 
í/, D 
Dab 
D„ 
e 

erfc 

E 

E b 

Eu 

f 

A 

F 

f d 

Pìp Ei-j 
8 
G 
Gr 
h 

h 

K 


h 

j 

J 

k 

Kff 

L 

K 

h 

L, 

m 

m 

M 

N 


Área de la sección transversal, m 2 
Número dc Biot 

índice de concentración molar. kmol/m 3 

Calor específìco, kJ/kg - K 

índice de capacidad calorffica W/°C 

Coeficiente de resistencia al movimiento 

Coeficiente de fricción 

Calor específico a presión constante, 

kJ/kg ■ K 

Calor específico a volumen constante, 
kJ/kg ■ K 

Coeficiente de rendimiento 
Diámetro, m 
Coeficiente de difusión 
Diámetro hidráulico, m 
Energía específica total, kJ/kg 
Función complementaria de error 
Energía total, kJ 

Flujo por emisión deì cuerpo negro 
Flujo espectral por emisión del cuerpo 
negro 

Factor de fricción 

Función de radiación del cuerpo negro 
Fuerza, N 

Fuerza de resistencia al movimiento, N 
Factor de visión 
Aceleración gravitacional, m/s 2 
Radiación incidente, W/m 2 
Número de Grashof 

Coeficiente de transferencia de calor por 
convección, W/m 2 • °C 
Entalpía específica, u + Pv, kJ/kg 
Conductancia térmica por contacto, 

W/m 2 • °C 

Calor latente de vaporización, kJ/kg 
Flujo difusivo de masa, kg/s ■ m 2 
Radiosidad, W/m 2 ; función de Bessel 
Conductividad térmica, W/m ■ °C 
Conductividad térmica efectiva, W/m ■ °C 
Longitud; mitad del espesor de una pared 
plana 

Longitud característica o corregida 
Longitud de entrada hidrodinámica 
Longitud de entrada térmica 
Masa, kg 

Gasto de masa, kg/s 
Masa molar, kg/mol 
Número de moles, kmol 


NTU 

Nu 

P 

P 

Pv 

Pr 

4 

Q 

Q 

r a 

R 

R 

R 

R, 

Rr 


Valor R 

Ra 

Re 

S 

Sc 

Sh 

St 

SC 

SHGC 

t 

t 

T 

T„ 

Tf 


u 

U, V 

U 


V 

V 

V 

T 

n 

T k 

w 

W 

v 


Número de unidades de transferencia 
Número de Nusselt 
Perímetro, m 
Presión, kPa 
Presión de vapor, kPa 
Número de Prandtl 
Flujo de caior, W/m 2 
Transferencia total de calor, kJ 
índice de transferencia del calor, kW 
Radio crítico del aislamiento 
Constante de los gases, kJ/kg ■ K 
Radio, m 

Resistencia térmica, °C/W 
Resistencia térmica por contacto, 
m 2 •°C/W 

Factor de incrustación 

Constante universal de los gases, 

kJ/kmol ■ K 

Valor R del aislamiento 

Número de Rayleigh 

Número de Reynolds 

Factor de forma en la conducción 

Número de Schmidt 

Número de Sherwood 

Número de Stanton 

Coeficiente de sombra 

Coeficiente de ganancia de calor solar 

Tiempo, s 

Espesor, m 

Temperatura, °C o K 

Temperatura del fluido masivo, °C 

Temperatura de peiícula, °C 

Temperatura de saturación, °C 

Temperatura superficial, °C o K 

Energía intema específica, kJ/kg 

Componentes x y y de la velocidad 

Coeficiente total de transferencia de calor, 

W/m 2 • °C 

Volumen específico, nvVkg 
Volumen total, m 3 
Gasto volumétrico, m 3 /s 
Velocidad, m/s 
Velocidad media, m/s 
Velocidad de la corriente libre, m/s 
Fracción de masa 
Potencia, kW 
Fracción molar 
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Letras grtegas 

a Absortividad 

a Dífusividad térmica, m’/s 

a„ Absortividad solar 

/3 Expansividad volumétrica, 1/K 

8 Espesor de la capa límite de velocidades, m 

8, Espesor de la capa límite térmica, m 

A P Caída de presión, Pa 

AT ml Diferencia media logarítmica 

de temperaturas 

e Emisividad; efectividad del intercambiador 

de calor o de la aleta 
e Tamano de la aspereza, m 

''Liem Eficiencia de la aleta 

i7, ira] Eftciencia térmica 

9 Energía total de un fluido que fluye, kJ/kg 

p Viscosidad dinámica, kg/m • s o N • s/m 3 

i< Viscosidad cinemática = fi/p, m : /s 

v Frecuencia, 1/s 

p Densidad, kg/m 3 

p x Densidad relativa 

cr Constante de Stefan-Boltzmann 

(T„ Esfuerzo normal, N/m’ 

íx s Tensión superfícial, N/m 

t Esfuerzo cortante, N/m 2 

t Transmisividad; número de Fourier 

Tj Esfuerzo coitanle en la pared, N/m 2 

if> Humedad relativa 

9 Temperatura adimensional 


Subindices 

atm Atmosférica 

b Frontera: fluido masivo 

cond Conduccíón 

conv Convección 

cil Cilindro 

e Condiciones a la salida 

/ Líquido saturado; película 

/ Condiciones a la entrada, iniciales o en el 

interior 

í f-ésimo componente 

/ Líquido 

m Mezcla 

o Condiciones a la salida o en el exterior 

rad Radiación 

s Superficie 

circ Superfíctes circundantes 

sat Saturado 

semi-inf Medio semiinfínilo 

esf Esfera 

sìs Sistema 

v Vapor de agua 

1 Estado inicial o a la entrada 

2 Estado fínal o a la salida 

Lejos de una superficie; condiciones de 
flujo libre 

Superíndices 

* (punto arriba) Cantidad por unidad de tiempo 
~ (raya arriba) Cantidad por unidad de mol 


t 
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TRANSFERENCIA DECALOR YMASA. UN ENFOQUE PRACTICO 


“El texto de Qengel es apropiado para mi clase porque mantiene 
un equilibrio delicado entre los conceptos fundamentales, 
los desarrollos teóricos sistemáticos y los problemas 
térmicos de la vida real." 

-Prashánta Dutta. Washington State University 


'Los nuevos objetivos del capitulo son útiles para el estudiante y también 
para el profesor, ya que los nuevos requisitos de la ABET sugieren 
que el profesor exprese los objetivos al principio del curso y. después, 
pregunte a los estudiantes, si se satisficieron." 

-Suresh Advani, Unìversity of Delaware 


"Los nuevos problemas sobre Fundamentos de Ingenieria 
(Fl) ayudarán a los estudiantes a prepararse para exámenes 
comoelNCEESFE." 

-Saeed Manafzadeh. University of lllinois-Chicago 


"El capitulo Transferencia de masa está completo y cubre conceptos 
importantes como la convección de masa y la transferencia simultánea 
de calorydemasa." 

-Abhjit Mukherjee. Rochester Institute of Technoiogy 


Como con las ediciones anteriores, la tercera edición de Tmsfemcia de calory masa. Un enfoqueprácfico se comunica en forma 
directa con las mentes de los ingenieros del manana de una manera sencilìa yprecisa-, conduce a ios estudiantes hacia un 
conocimiento claro y sólido de los principìos básicos de la transferencia de calor; alienta el pensamiento creativo y el desarrollo 
de una comprensión más profunda-, y puede ser leida por los estudiantes fácilmente, con interésyentusiasmo. 

LAS CARACTERÍSTICAS DE LA TERCERA EDICIÓN: 

• Se fian agregado casi 250 preguntas de opción múJtipie 
reterentes a los tundamentos de ingeniería, 

• Se inctuyen más de 1000 ilustraciones para ayudar a los 
estudiantes a visualizar los conceptos. 

• Varias secciones nuevas y revisadas, incluyendo la cobertura 
ampliada de la conducción transitoria del calor y la adrción de la 
transferencia de calor a microescala así como el flujo de 
transición. 


< Más de 2000 problemas de tarea P que ìncluyen problemas de 
conceptos, de diserio, de ensayo P de estudío paramétrìco, de 
opciún multiple y del tipo de laboratorio, Casi la mitad de los 
problemas se han revísado o son nuevos en esta tercera edición, 

• Las secciones de SJ Tema de interés especrar’ extienden las 
fronteras de la transferencìa de calor ctásíca hacia otras áreas 
de interés y de aplicaciones cotidianas. 






















